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Resumen y Abstract  IX 
 
Resumen 
En el presente estudio se realiza una evaluación de la capacidad de producción de gas 
con aplicación directa para recobro mejorado de petróleo (EOR) a partir de tecnologías 
de generación y captura de CO2. Mediante una evaluación termodinámica, se comparan 
cuatro plantas basadas en gasificación, combustión y oxicombustión de carbón, 
integradas con métodos de captura de CO2 pos-combustión y pre-combustión. También 
se evalúa una planta de gasificación de carbón integrada a un ciclo combinado de 
potencia y a un ciclo de carbonatación-calcinación de caliza (CaL) para la generación de 
potencia eléctrica, CO2 y CaO como precursor de clínker. Para ello, se emplea un 
modelo de dos fases para simular la gasificación de carbón en lecho fluidizado 
burbujeante y se propone un modelo de partícula para simular las condiciones de 
operación que gobiernan la reacción química y fenómenos de sinterización y traslape de 
granos en CaL. Se puede concluir que un sistema de captura de CO2 disminuye la 
eficiencia energética y exergética de la planta, dado que se requiere un consumo 
adicional de energía para la regeneración del sorbente y para alcanzar una captura de 
CO2 mayor al 90%. Sin embargo, en CaL es posible realizar una integración energética 
para mejorar el rendimiento global de la planta y el costo exergoeconómico de los 
productos de interés, especialmente del CO2 (31 COP/kg). Por su parte, el modelo de 
partícula estudiado en el proceso CaL permite predecir la durabilidad del material y su 
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In this research, an evaluation of the gas production capacity with direct application for 
enhanced oil recovery (EOR) from CO2 capture and generation technologies is carried 
out. Four power plants based on coal gasification, combustion and oxy-fuel combustion 
integrated with post-combustion and pre-combustion CO2 capture methods are 
compared, through a thermodynamic evaluation. An integrated gasification combined 
cycle plant integrated with a Calcium Looping Process (CaL) is evaluated for the 
generation of electric power, CO2 and CaO as a clinker precursor. In this way, is used a 
two-phase model for the coal gasification in a bubbling fluidized bed and a particle model 
is proposed to simulate the operating conditions that govern the chemical reaction and 
phenomena of sintering and overlapping of grains in CaL. According to the results, it is 
possible to conclude that a CO2 capture system decreases the energy and exergy 
efficiency of the plant, since additional energy consumption is required for the 
regeneration of the sorbent and for the CO2 capture up to 90%. However, in CaL it is 
possible to carry out an energy integration to improve the overall performance of the plant 
and the exergoeconomic cost of the products of interest, especially CO2 (31 COP/kg). For 
its part, the particle model studied in the CaL process allows predict the material durability 
and its reuse during several cycles of CO2 capture. 
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?̇? Costo exergoeconómico 𝐶𝑂𝑃 · 𝑠−1 
𝐶𝐵 Concentración de gas en el bulto 𝑚𝑜𝑙 · 𝑚
−3 
𝑐𝑏 Costo exergoeconómico unitario 𝐶𝑂𝑃 · 𝑀𝐽
−1 
𝐶𝐶  Costo total de la inversión de capital 𝐶𝑂𝑃 
𝐶𝑐𝑝 Costo total de la inversión de capital en el presente 𝐶𝑂𝑃 
𝐶𝑐𝑟 Costo total de la inversión de capital en el año de referencia  𝐶𝑂𝑃 
𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜1 Costo de la escala base 𝐶𝑂𝑃 
𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜2 Costo de la escala deseada 𝐶𝑂𝑃 
𝐶𝑝 Capacidad calorífica a presión constante 𝑘𝐽 · 𝑘𝑔
−1 · 𝐾−1 
𝐶𝑣 Capacidad calorífica a volumen constante 𝑘𝐽 · 𝑘𝑔
−1 · 𝐾−1 
𝐷 Término de muerte basado en el radio 𝑚−4 · 𝑠−1 
𝐷′ Término de muerte basado en el volumen 𝑚−6 · 𝑠−1 
𝐷𝑏 Diámetro de burbuja 𝑚 
𝐷𝑒 Coeficiente de difusión efectiva del gas A 𝑚
2 · 𝑠−1 
𝐷𝑔 Coeficiente de difusión del gas A 𝑚
2 · 𝑠−1 
𝐷𝐾 Coeficiente de difusión de Knudsen 𝑚
2 · 𝑠−1 
𝐷𝑀 Coeficiente de difusión molecular 𝑚
2 · 𝑠−1 
𝐷𝑠 Coeficiente de difusión en la capa de producto 𝑚
2 · 𝑠−1 
𝑒 Carga de un electrón 𝐶 
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Símbolo Término Unidad SI 
𝐸 Voltaje de la celda de combustible 𝑉 
𝐸𝑎 Energía de activación 𝑘𝐽 · 𝑚𝑜𝑙
−1 
𝐸° Voltaje reversible a presión estándar 𝑉 
𝐹 Constante de Faraday 𝐶 · 𝑚𝑜𝑙−1 
𝑓𝑒𝑥𝑝 Coeficiente de expansión del lecho  
𝑓𝑗 Función de distribución de densidad de radio referida a los 
granos de radio rj, j=o,c,p 
𝑚−4 
𝑓𝑗
′ Función de distribución de densidad de volumen referida a 
los granos de volumen vj, j=o,c,p 
𝑚−4 
𝑔 Gravedad 𝑚 · 𝑠−2 
∆?̅?𝑓
°  Función de formación estándar de Gibbs 𝑘𝐽 · 𝑘𝑔−1 
ℎ Entalpía específica 𝑘𝐽 · 𝑘𝑔−1 
𝐻 Horas operacionales de la planta ℎ 
ℎ0 Entalpía específica en el equilibrio termodinámico con el 
ambiente de referencia 
𝑘𝐽 · 𝑘𝑔−1 
∆𝐻𝑐𝑜𝑛𝑑  Entalpía de condensación del agua respecto a la 
temperatura de referencia 
𝑘𝐽 · 𝑘𝑔−1 
∆ℎ̅𝑓
°  Entalpía de formación 𝑘𝐽 · 𝑘𝑔−1 
𝑖 Intensidad de corriente 𝐴 · 𝑐𝑚−2 
𝑖𝑜
0 Densidad de corriente de intercambio de electrodos 𝐴 · 𝑐𝑚−2 
𝑘 Constante cinética de reacción 𝑚 · 𝑠−1 
𝐾𝑒𝑞 Constante de equilibrio  
𝐿 Periodo de préstamo 𝑎ñ𝑜𝑠 
?̇? Flujo másico 𝑘𝑔 · 𝑠−1 
𝑀𝑗,𝑛 Momento n referido a f j, j=o,c,p 𝑚
𝑛 · 𝑚−3 
𝑚𝑂2 O2 específico requerido para gasificación de carbón 𝑘𝑔(𝑂2)
· 𝑘𝑔−1(𝑐𝑎𝑟𝑏ó𝑛) 
𝑀𝑊𝑟𝑎𝑡𝑖𝑜 Relación de pesos moleculares del vapor de agua y aire 
seco 
 
?̇? Flujo molar 𝑘𝑚𝑜𝑙 · 𝑠−1 
𝑁𝐴 Número de avogadro 𝑚𝑜𝑙
−1 
𝑁𝑝 Coeficiente estequiométrico de desvolatilización, p=1,…,13  
𝑃 Presión 𝑘𝑃𝑎 
𝑃° Presión estándar o de referencia 𝑘𝑃𝑎 
𝑃0 Presión de ambiente de referencia 𝑘𝑃𝑎 
𝑃𝑐 Presión crítica 𝑘𝑃𝑎 
𝑃𝐶𝐼 Poder calorífico inferior 𝑘𝐽 · 𝑘𝑔−1 
𝑃𝑀 Peso molecular 𝑔 · 𝑚𝑜𝑙−1 
?̇? Flujo de calor 𝑘𝐽 · 𝑠−1 
?̇? Tasa de reacción volumétrica 𝑚𝑜𝑙 · 𝑚−3 · 𝑠−1 
𝑟𝑐 Radio del núcleo de grano sin reaccionar 𝑚 
𝑅𝑒𝑚𝑓 Reynolds de mínima fluidización  
𝑟𝑜 Radio inicial de grano 𝑚 
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Símbolo Término Unidad SI 
𝑟𝑂𝑀 Factor de operación y mantenimiento % 
𝑅𝑝 Radio de la partícula 𝑚 
𝑟𝑝 Radio de grano 𝑚 
𝑟𝑝𝑜𝑟𝑜  Radio de poro 𝑚 
𝑅 Posición radial al interior de la partícula 𝑚 
?̅? Constante de los gases ideales 𝐽 · 𝑚𝑜𝑙−1 · 𝐾−1 
?̇?𝑠 Velocidad de reacción superficial 𝑚𝑜𝑙 · 𝑚
−2 · 𝑠−1 
𝑠 Entropía 𝑘𝐽 · 𝑘𝑔−1 · 𝐾−1 
𝑆0 Área superficial específica total inicial del sólido 𝑚
2 · 𝑚−3 
𝑠0 Entropía específica en el equilibrio termodinámico con el 
ambiente de referencia 
𝑘𝐽 · 𝑘𝑔−1 · 𝐾−1 
𝑆1 Capacidad de la escala base 𝑘𝑚𝑜𝑙 · 𝑠
−1 
𝑆2 Capacidad de la escala deseada 𝑘𝑚𝑜𝑙 · 𝑠
−1 
𝑆𝑐 Superficie de reacción 𝑚
2 · 𝑚−3 
𝑆𝑝 Área superficial específica total del sólido 𝑚
2 · 𝑚−3 
𝑡 Tiempo 𝑠 
𝑇 Temperatura 𝐾 
𝑇0 Temperatura de ambiente de referencia 𝐾 
𝑇𝑐 Temperatura crítica 𝐾 
𝑈 Energía interna 𝑘𝐽 · 𝑠−1 
𝑢 Energía interna específica 𝑘𝐽 · 𝑘𝑔−1 
𝑈𝑚𝑓 Velocidad de mínima fluidización 𝑚 · 𝑠
−1 
𝑣 Coeficiente estequiométrico de la especie i en WGS  
?̅? Velocidad 𝑚 · 𝑠−1 
𝑣∗ Volumen específico en ecuación de estado Peng-Robinson 𝑚3 · 𝑘𝑔−1 
𝑤 Factor acéntrico  
?̇? Trabajo 𝑘𝐽 · 𝑠−1 
𝑤𝐴𝑆𝑈 Consumo eléctrico específico de separación de O2 en ASU 𝑘𝑊ℎ · 𝑘𝑔
−1(𝑂2) 
𝑤𝐶  Fracción másica de carbono en el combustible  
𝑤𝐻 Fracción másica de hidrógeno en el combustible  
𝑤ℎ𝑚 Fracción másica de humedad en el combustible  
𝑤𝑁 Fracción másica de nitrógeno en el combustible  
𝑤𝑂 Fracción másica de oxígeno en el combustible  
𝑤𝑆 Fracción másica de azufre en el combustible  
𝑋 Conversión  
𝑥 Fracción molar referida a la especie i  
𝑥 Fracción de vapor extraído para desaireador  
?̅? Conversión promedio  
𝑦 Fracción másica referida a la especie i  
𝑍 Relación entre densidad molar de reactante y producto  
𝑧 Altura 𝑚 
?̇? Costo no exergético 𝐶𝑂𝑃 · 𝑠−1 
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Símbolos con letras griegas 
 
Símbolo Término Unidad SI 
𝛾 Coeficiente de dilatación adiabático  
 Porosidad de la partícula  
0 Porosidad inicial  
𝜂 Eficiencia  
Π Relación de compresión  
𝜌 Densidad 𝑘𝑔 · 𝑚−3 
𝜌𝑚 Densidad molar 𝑚𝑜𝑙 · 𝑚
−3 
𝛼𝑧 
Coeficiente de transferencia de masa en 
SOFC 
 
𝜔 Humedad específica 𝑘𝑔(𝐻2𝑂) · 𝑘𝑔
−1(𝑎𝑖𝑟𝑒) 
𝜙 Humedad relativa % 
𝜉 Grado de avance de la reacción  
𝜑𝑏𝑠 Parámetro de exergía química de carbón  
𝜆𝐴 Tasa de interés anual promedio % 
𝛼, 𝛽 Coeficientes estequiométricos  
𝜎 Diámetro de colisión de Lennard-Jones Å 
Ω𝐷 Función integral de colisión  














𝑓𝑡 Fluido de trabajo 
𝑓𝑢𝑒𝑙 Combustible 






𝑠𝑦𝑛 Gas de síntesis 
𝑡𝑔 Turbina de gas 














AACE International Certified Cost Technician 
Primer 
ACV Análisis de ciclo de vida 
AGR Unidad de remoción de ácidos 
AP Alta presión 
AR Reactor de oxidación en CLC 
ASU Unidad separadora de aire 
BH Base húmeda 
BP Baja presión 
CaL Calcium Looping 
CCS Captura y almacenamiento de CO2 
CCUS Captura, almacenamiento y utilización de 
CO2 
CEPCI Índice de Costos de Plantas Químicas 
CF Carbono fijo 
CFD Dinámica de fluidos computacional 
CGE Eficiencia de gas en frío 
CLC Chemical Looping Combustion 
CT Planta de generación eléctrica convencional 






ECBM Extracción mejorada de metano 
ECN Centro de Investigación Energética de los 
Países Bajos 
EES Engineering Equations Solver 
EIA Agencia de Investigación Ambiental 
EOR Recobro mejorado de petróleo 
ER Relación de equivalencia 
ESGR Extracción mejorada de gas natural 
FE Factor de emisión de CO2 
FGD Unidad de desulfurización de gas 
FR Reactor de reducción en CLC 
GEI Gases de efecto invernadero 
GRG Gradiente Reducido Generalizado 
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Abreviatura Término 
GWP Potencial de calentamiento global 
HM Humedad 
HRSG Caldera de recuperación de calor 
HTS Reactor de alta temperatura en WGS 
IEA Agencia Internacional de Energía 
IGCC Planta de gasificación integrada a un ciclo 
combinado de potencia y captura 
poscombustión de CO2 por absorción 
química 
IGCC-CaL Planta de gasificación integrada a un ciclo 
combinado de potencia y captura 
poscombustión de CO2 por Calcium Looping 
iG-CLC Gasificación in situ en proceso CLC 
IGFC Planta de gasificación integrada a una 
SOFC y captura pre-combustión de CO2 por 
absorción química 
K-HTC Hidrotalcita impregnada con Potasio 
LTS Reactor de baja temperatura en WGS 
MDEA Metildietanolamina 
MEA Monoetanolamina 
MP Mediana presión 
MV Material volátil 
O&M Operación y mantenimiento 
OXY Planta de generación eléctrica basada en 
oxicombustión y captura de CO2  
PSA Adsorción por oscilación de presión 
PZ Piperazina 
RMV Reformado de metano con vapor 
RPB Lecho empacado rotatorio 
SEWGS Reacción shift con sorción mejorada 
SOFC Celda de combustible de óxido sólido 
TEA Trietanolamina 
UPME Unidad de Planeación Minero Energética 





En el mercado internacional el precio del petróleo fluctúa debido a diferentes factores 
geopolíticos y económicos tales como la especulación financiera, la sobre-oferta y la 
demanda, el valor del dólar, e incluso por la desaceleración de potencias económicas 
alrededor del mundo. Sin embargo, aún continúa posicionándose como el recurso estrella 
para la obtención de una elevada gama de productos derivados, unos con fines 
energéticos y otros aptos para los demás sectores de la economía. El último reporte del 
“BP Statistical Review of World Energy 2019” al finalizar el año 2018, Colombia contaba 
con un estimado de reservas probadas de petróleo cercano a los 1.800 MMbbl, y con una 
capacidad de producción registrada en los 866.000 b/d, para el mismo año1. El 88% de 
los campos dedicados a la extracción de crudo en Colombia se encuentran produciendo 
en etapa primaria, 11% en etapa de producción secundaria y menos del 1% en procesos 
de Extracción de Recobro Mejorado (EOR, por sus siglas en inglés).  
 
Muchos de los campos petrolíferos, reportan una considerable pérdida de energía inicial 
almacenada en el yacimiento, y como consecuencia de ello, tan sólo el 35% del petróleo 
original en sitio (OOIP, por sus siglas en inglés) es producido después de las etapas de 
producción primaria y secundaria. Este panorama sugiere que la EOR es una alternativa 
para incrementar el factor de recobro, y para repotenciar los pozos mediante tecnologías 
que permitan mejorar su productividad [1].  
 
Para lograr una extracción mejorada de crudo, a escala piloto e industrial, se necesita de 
una fuente de gas importante que pueda ser inyectada. Una forma es utilizar dióxido de 
carbono en estado supercrítico que actúa como solvente para aumentar los rendimientos 
                                               
 






de la extracción, aprovechando su carácter miscible con la fase aceite (mayoritariamente 
en crudos livianos o de baja densidad) y mejorando la eficiencia en el proceso de 
desplazamiento [2]. Sin embargo, una problemática importante es su limitada 
disponibilidad natural en las diferentes fuentes geológicas [3, 4]. 
 
Existen tecnologías y procesos termoquímicos para la obtención de CO2 a partir de 
carbón, tales como la gasificación, oxi-combustión, “Chemical Looping Combustion” 
(CLC), combustión con aire, entre otros, mediante los cuales se puede obtener CO2 de 
forma simultánea con la generación de electricidad, inhibiendo al máximo la emisión de 
gases de efecto invernadero (GEI) a la atmósfera. Por lo tanto, el CO2 puede ser 
capturado y almacenado, a partir de procesos de generación eléctrica, con el objetivo de 
ser utilizado en tecnologías EOR. Un ejemplo de esta posibilidad está en las centrales 
térmicas, las cuales emiten a la atmósfera un volumen considerable de GEI entre los que 
se encuentra el CO2 en una alta proporción (10-25% v/v de los gases de combustión).  
 
A pesar del avance tecnológico, existen vacíos al momento de tomar una decisión sobre 
el tipo de tecnología apropiada para la generación de CO2 y su implementación en el 
recobro mejorado de petróleo. El desconocimiento es aún mayor, si se trata de integrar 
una tecnología de captura de CO2 no convencional como la denominada “Calcium 
Looping” (CaL).  
 
En el presente estudio se tiene como principal objetivo evaluar desde el punto de vista 
termoeconómico y ambiental la producción de CO2, a partir de plantas de gasificación de 
carbón, captura “in situ de CO2” y ciclo de descarbonatación de caliza integrada, como 
estrategia de abastecimiento de gas para EOR. Para ello, se proponen diferentes 
esquemas o configuraciones de plantas basadas en el aprovechamiento térmico de 
carbón y posteriormente el desarrollo de una metodología de evaluación 
exergoeconómica que permita analizar las condiciones de máxima producción de CO2 
con el mínimo costo exergoeconómico, así como las emisiones asociadas a cada 
proceso. Así mismo, se propone el estudio de un modelo de gasificación y un modelo de 
partícula para el proceso CaL, con el fin de estudiar diferentes escenarios de proceso y 
predecir la sensibilidad en la producción de CO2, electricidad y otros posibles productos 
de alto valor agregado. 
 
 
1. Tecnologías de generación y captura de 
CO2 
Una de las tecnologías con mayor potencial para el manejo de las emisiones GEI, es la 
captura y almacenamiento de CO2 (CCS, por sus siglas en inglés). De acuerdo con las 
proyecciones de la Agencia de Investigación Ambiental (EIA), la CCS puede contribuir a 
la disminución de las emisiones de carbono hasta en un 19% para el año 2050. La CCS 
incluye la captura desde fuentes industriales, específicamente a partir de los gases de 
combustión en centrales térmicas, cementeras, siderúrgicas, y demás plantas dónde 
exista cualquier tecnología de generación de gases de combustión. Así mismo, la CCS 
involucra la inyección y el almacenamiento seguro de los gases en reservorios 
geológicos, con el componente adicional de que permite realizar la captura de CO2 a 
partir de varias opciones: pos-combustión, pre-combustión, oxi-combustión y a partir de 
tecnologías emergentes como el Chemical Looping Combustion (CLC) [4–7].  
 
Tal como se muestra en la Figura 1-1, existe un amplio portafolio de alternativas para la 
utilización final de CO2. Para la CCS las opciones convencionales se basan en el 
almacenamiento geológico, en reservorios depletados de gas y petróleo, en depósitos 
inaccesibles de capas de carbón y en acuíferos salinos, lo cual tiene un impacto 
ambiental positivo al disminuir las emisiones de GEI hasta en un 90% del total 
proveniente en el flue gas en centrales de generación de potencia eléctrica. Sin embargo, 
esta tecnología es costosa y su viabilidad económica se ve afectada por la alta inversión 
en capital en la captura y compresión del gas. Según estadísticas del Instituto Global de 
Captura y Almacenamiento de Carbono, de los 275 proyectos CCS existentes para el año 
2016, fueron clausurados alrededor de 26 (9%), debido a las pocas garantías 
económicas que se tenían [5]. Es por esto, que la CCS requiere de incentivos o de 
fuentes adicionales de ingresos, para que el valor económico negativo obtenido durante 
el tratamiento de CO2 se torne positivo.  
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De manera análoga a la CCS, existen formas de utilización que permiten un valor 
agregado para el uso final de CO2. Por lo tanto, la integración de la captura, transporte y 
la utilización de carbono (CCUS), es una manera atractiva de atacar el problema 
relacionado con los costos de inversión [9]. De igual forma que en la CCS, la CCUS 
incluye una variedad de alternativas para el CO2 como la síntesis de productos 
combustibles (metanol o diésel) o la producción de materiales a base de polímeros. Así 
mismo, es posible su inyección para procesos de recobro mejorado de petróleo (EOR), 
extracción mejorada de metano y/o gas natural (ECBM/ESGR), siendo estas últimas las 
opciones con mayor atractivo económico, teniendo en cuenta la posibilidad de obtener 
productos de alto valor agregado [2].  
 
Figura 1-1: Superestructura CCUS con opciones tecnológicas para CO2 [5]. 
 
 
1.1 Tipos de captura de CO2 
De acuerdo con Valdés [10], las opciones tecnológicas para la captura de CO2 se 
clasifican en 3 grandes grupos: 
Tecnologías de generación y captura de CO2 5 
 
1.1.1 Captura pos-combustión 
En este tipo de sistemas, el CO2 es separado desde las fuentes de gases que se 
generan por la combustión con aire de recursos energéticos primarios. Normalmente, se 
utilizan solventes líquidos para capturar una pequeña fracción de CO2 (típicamente 3-
15% v/v) presente en la corriente de flue gas, cuyo componente predominante es el 
nitrógeno. Esta opción ha sido la más atractiva durante mucho tiempo, teniendo en 
cuenta su adaptabilidad confiable en plantas ya existentes, por lo cual se ha venido 
desarrollando en conjunto con sistemas de adsorción y absorción física orientadas a 
minimizar los gastos energéticos, pero con numerosos retos frente al escalado, 
selectividad y fiabilidad. Por otra parte, la absorción química (con MEA-Monoetanolamina 
y MDEA-Metildietanolamina), representa el recurso de mayor despliegue comercial y 
aplicabilidad, a pesar de su alto consumo energético en términos de regeneración del 
solvente. 
1.1.2 Captura pre-combustión 
En este tipo de sistemas, se captura el CO2 antes de su combustión. La técnica es 
efectiva mediante la integración de procesos ya existentes como la gasificación, el 
reformado de gas natural y la pirólisis, puesto que son procesos intermedios que se 
pueden incluir en el aprovechamiento energético. En esta configuración, el combustible 
primario reacciona con vapor de agua y aire u O2 para producir una mezcla constituida 
principalmente por H2 y CO. En un segundo reactor, hay una producción adicional de H2 
y CO2, puesto que se lleva a cabo la reacción shift con vapor de agua, para la conversión 
del CO. La mezcla resultante de H2 y CO2 puede separarse a partir de los procesos 
convencionales utilizados en los sistemas de captura pos-combustión. Por lo tanto, se 
genera H2 como combustible el cual puede ser aprovechado para la generación de 
potencia eléctrica y energía térmica. Aunque los pasos iniciales para la transformación 
del combustible son más elaborados y costosos que en los sistemas pos-combustión, las 
altas concentraciones de CO2 producidas en el reactor shift (típicamente entre 15 y 60% 
v/v en base seca) y las altas presiones parciales de CO2 encontradas en este tipo de 
aplicaciones, hacen de esta una opción muy favorable para la separación de CO2. Su 
aplicabilidad es apropiada en plantas de gasificación integradas en ciclos combinados de 
potencia o integradas a celdas de combustible. 
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1.1.3 Captura oxi-combustión 
En este sistema se utiliza oxígeno en lugar de aire, para la combustión del combustible 
primario con el fín de producir flue gas compuesto principalmente por vapor de agua y 
CO2. Esta opción permite generar un volumen elevado de gases con altas 
concentraciones en CO2 (más del 80% en volumen). El vapor de agua, es posteriormente 
removido mediante un tren de enfriamiento y compresión de la corriente gaseosa. Este 
proceso, requiere de una separación previa de oxígeno desde el aire (pureza entre 95 y 
99% en una separación criogénica).  
 
La oxicombustión es una tecnología que se viene aplicando desde hace años en 
diferentes tipos de industrias en las que se necesita de una alta temperatura (Centrales 
térmicas). Durante su proceso, se requiere de una recirculación permanente de los gases 
de combustión al reactor para regular la temperatura del sistema a las necesidades 
térmicas deseadas. 
 
En la Figura 1-2, se aprecia un diagrama esquemático de los principales procesos y 
sistemas de captura mencionados con anterioridad. Todas las opciones incluyen un paso 
de separación de O2, H2 y CO2 desde la corriente de gas principal (flue gas, gas de 
síntesis, aire o gas natural). Dichas etapas de separación pueden ser acopladas 
mediante solventes físicos o químicos, membranas, adsorbentes sólidos o mediante 
separación criogénica.  
 
La elección de un sistema de captura en específico, depende de las condiciones de 
operación que rigen el proceso. Por ejemplo, para procesos de captura pos y pre-
combustión se puede alcanzar una eficiencia de captura de hasta un 95%, pero con una 
penalización energética importante. Por su parte la oxicombustión, en teoría permite una 
separación total del CO2 producido, sin embargo, dicha eficiencia de captura se puede 
ver disminuida por las etapas previas (acondicionamiento y limpieza del gas) que afectan 
el rendimiento global de la planta.  
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1.2 Tecnologías de generación 
1.2.1 Gasificación 
La gasificación es un proceso que tiene como objetivo transformar un material 
carbonáceo en un gas combustible, conocido como gas de síntesis o “syngas” 
(compuesto por H2 y CO, principalmente), el cual puede emplearse para la generación de 
energía y/o un amplio rango de productos químicos y combustibles.  
 
El proceso se lleva a cabo a temperaturas elevadas (por encima de 850°C) y en 
presencia de determinados agentes gasificantes que aportan al medio O2 [11]. La 
temperatura de operación depende de las características del material a gasificar, así 
como también del tipo de gasificador. A diferencia de la combustión que utiliza oxígeno 
en exceso, la gasificación se desarrolla bajo condiciones de oxígeno por debajo de la 
cantidad estequiométrica (~35% del O2 requerido para combustión completa), por lo que 
el proceso se desarrolla en una atmósfera reductora para llevar a cabo la oxidación 
parcial del material.  
 
Figura 1-2: Tipos de procesos y sistemas de captura de CO2 [10]. 
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Otro aspecto importante, es que a diferencia de la combustión donde se generan gases 
que no tienen poder calorífico, en la gasificación, el syngas puede ser aprovechado para 
la producción de químicos o para la generación de energía [12]. 
 
De todas las opciones existentes para gasificar carbón, una de las que más avance 
tecnológico tiene es la que emplea oxígeno puro, con vapor de agua o CO2. El producto 
que se genera bajo estas condiciones no estaría diluido en nitrógeno, por lo que su poder 
calorífico es mucho más elevado (12 – 20 MJ/Nm3) facilitando su uso en aplicaciones de 
alta eficiencia (turbinas de gas o motores de combustión interna). Adicional a esto, se 
requiere de un proceso previo de limpieza y acondicionamiento del gas [11]. 
 
Existen tres familias de tecnologías principales de gasificación si se tiene en cuenta el 
tipo de gasificador (Figura 1-3): 
 
 De flujo de arrastre, el cual se clasifica en dos de acuerdo al sentido de las 
corrientes de combustible y el agente gasificante. Cuando dichas corrientes son 
paralelas, el gasificador se denomina “downdraft” o de corrientes paralelas; 
cuando circulan en sentido opuesto, se denomina “updraft” o de contracorriente 
[13]. 
 
 De lecho fluidizado, donde el agente gasificante mantiene en suspensión a un 
inerte y al combustible, hasta que las partículas del material se gasifican 
convirtiéndose en cenizas volátiles, arrastradas por la corriente del syngas. 
 
 De lecho fijo, en el que material alimentado permanece inmóvil en el lecho, 
limitando las condiciones de buen mezclado, pero facilitando el control térmico de 









Las principales diferencias de estos gasificadores son: 
 
 Forma de alimentación del combustible (por lotes, pulverizado, en slurry, en 
contracorriente o en paralelo). 
 
 Agente gasificante (oxígeno, CO2, aire o vapor de agua): el uso del aire obliga a 
que el equipo sea de mayor tamaño por el alto volumen de nitrógeno.  
 
 El rango de operación de temperatura. 
 
 Forma de proveer calor al gasificador, por combustión parcial del material 
(directa) o de fuente externa (indirecta). 
 
 Pueden operar a presión atmosférica y con altas presiones. Por ejemplo, entre 25 
y 30 bares se presentan ventajas económicas como: disminución en el tamaño 
del gasificador, puesto que se puede mantener la temperatura alta para las 
operaciones aguas abajo. 
 
Figura 1-3: Tecnologías de gasificación [13]. 
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Para la generación de potencia eléctrica, la gasificación se integra en ciclos 
termodinámicos de manera combinada (Ciclo Brayton y Rankine) tal como lo muestra la 
Figura 1-4. Dicho proceso conocido como IGCC (“Integrated Gasification cycle 
combined”) consiste en una integración térmica que puede ser implementada de forma 
estratégica, a partir de la interconexión de múltiples corrientes de vapor que se generan, 
por ejemplo, en los condensadores del syngas, durante la limpieza del gas y/o durante la 




Muchos estudios se han enfocado en analizar la gasificación en ciclos combinados, 
incluyendo tecnologías de captura de CO2 tanto en pre como en pos-combustión. 
Cormos [14] llevó a cabo un estudio técnico-económico y ambiental para un IGCC 
Figura 1-4: Esquema simplificado de un sistema IGCC [19]. 
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empleando carbón pulverizado para la generación de 400-450 MWe netos de electricidad 
con un 90% de captura de CO2; en esta investigación, particularmente, se especificaron 
parámetros de calidad para el transporte y almacenamiento de CO2 considerando su uso 
final en aplicaciones EOR. Siefert & Litster [15] presentaron un análisis exergo-
económico de dos termoeléctricas basadas en carbón: un IGCC con un sistema 
avanzado de separación de H2 y O2 con membranas, incluyendo captura de CO2; y un 
sistema IGCC integrado a una celda de combustible y un sistema de captura de CO2 con 
óxidos metálicos.  
 
Por su parte, Cau et al. [16], reporta un estudio comparativo al evaluar un sistema IGCC, 
tomando como referencia una planta de 400-500 MWe de capacidad, integrado a un 
sistema CCS, e incluyendo un sistema de enfriamiento del syngas (intercambio de calor 
por radiación y convección), una sección para la reacción water-gas-shift y un sistema de 
captura de CO2 a baja temperatura basado en una absorción física. Cormos et al. [17] 
investigaron un sistema de co-gasificación (biomasa y carbón) y multi-producto 
(electricidad, hidrógeno, calor) bajo un diseño de planta IGCC con CCS, con capacidad 
de 600 MWe netos de electricidad y 0-200 MWt de H2 dando especial énfasis en la 
selección de criterios de optimización para el reactor de gasificación. 
 
En términos generales, un sistema IGCC con CCS puede tener falencias a la hora de 
competir frente las termoeléctricas convencionales basadas en carbón, teniendo en 
cuenta que se requiere de una inversión más elevada para las mismas capacidades de 
procesamiento de carbón. Sin embargo, su competitividad se puede ver favorecida por 
varias razones.  
 
En primera instancia, muchos estudios relacionados con esta tecnología, han mostrado 
resultados positivos en cuanto a las pérdidas energéticas, en comparación a otros tipos 
de plantas basadas en carbón [15, 17]. La eficiencia neta de un IGCC sin CCS está en el 
orden de 43 a 46% (tomando como base el PCI del combustible) mientras que con CCS 
dicha eficiencia disminuye entre 8,5 y 11% (eficiencia neta cercana al 35%); otras 
tecnologías como la combustión de carbón para generar vapor supercrítico (temperatura 
mayor a 600°C) tiene una eficiencia del 45% sin CCS, pero con CCS (típicamente 
absorción química) disminuye en 10%. Como segundo aspecto a resaltar, la IGCC es 
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una tecnología comercialmente probada, para la captura de CO2, especialmente con 
tecnologías de captura pos-combustión [19].  
1.2.2 Oxicombustión 
Cuando se habla de oxicombustión, se hace referencia a una tecnología que implica un 
elevado costo energético, debido a que emplea oxígeno a una alta pureza para la quema 
de un combustible. Dicha operación va de la mano con una unidad separadora de aire 
(ASU), la cual permite separar el oxígeno y el nitrógeno del aire atmosférico; esta 
separación es de elevado costo, teniendo en cuenta la composición volumétrica del aire, 
en la que predomina evidentemente el nitrógeno (gas inerte).  
 
La corriente de flue gas proveniente de un proceso de oxicombustión, está compuesta 
principalmente por CO2 y vapor de agua, donde este último se puede condensar 
fácilmente. Sin embargo, debido a la gran cantidad de calor que se genera durante la 
combustión con oxígeno casi puro, se hace necesario recircular el flue gas (más del 70% 
de la corriente) en el reactor, con el fin de diluir el ambiente enriquecido con oxígeno y 
controlar la temperatura de llama (Ver Figura 1-5.) [20]. 
 
Figura 1-5: Esquema simplificado de proceso de Oxicombustión con almacenamiento de 
CO2 [20]. 
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La oxicombustión para la producción de CO2 incorpora básicamente tres componentes: la 
ASU, que proporciona el oxígeno para la combustión, la caldera o “boiler” con los 
intercambiadores de calor, y la unidad de compresión de CO2 [21]. Los principales 
desafíos asociados con la aplicación de esta tecnología, en una planta termoeléctrica, 
radica en el costo de la ASU y la fuga potencial de aire en la salida de los gases de 
combustión.  
 
En comparación a otras tecnologías de combustión, la oxicombustión tiene la ventaja de 
emitir una baja cantidad de óxidos de nitrógeno (NOx) puesto que el oxígeno es usado 
para la combustión y se quema nuevamente debido a la recirculación del flue gas. Por 
ende, no se requiere un control de emisiones de NOx en el proceso. Además, no se 
requieren solventes químicos o físicos para la separación de CO2, pero si se requiere de 
un proceso de compresión que comprende múltiples etapas, con el fin de enfriar el gas y 
eliminar especies traza como compuestos nitrogenados, oxígeno y argón [20]. 
 
La oxicombustión es una tecnología que se ha trabajado desde hace más de 40 años. A 
principio de los años ochenta, Horn & Steinberg [22] propusieron la oxicombustión con 
recirculación de flue gas, mientras que para esa misma época Abraham et al. [23] 
plantearon la tecnología como una forma de producir CO2 para EOR pero no con fines 
ambientales para la reducción de GEI. Fue a mediados de los 90´s que la tecnología 
retomó importancia debido a su potencial contribución para combatir el cambio climático 
causado por el aumento de CO2 en la atmósfera.  
 
En términos de preparación técnica, el mayor vacío frente a esta tecnología se 
fundamenta en el escalado y la interacción entre las operaciones unitarias. Teniendo en 
cuenta la necesidad de aplicar esta tecnología en ciclos avanzados de vapor supercrítico. 
En el año 2009, la Agencia Internacional de la Energía (IEA), realizó una conferencia 
para detallar los avances hasta esa fecha. A pesar de que los ciclos de vapor mostraron 
una elevada eficiencia, aún existían incertidumbres frente al comportamiento de la 
temperatura de llama, el calor transferido por la radiación en calderas de gran 
envergadura, el control de los contaminantes (como por ejemplo SOx), la corrosión de los 
materiales y la limpieza y compresión del CO2. Por lo tanto, se estableció que se debía 
estudiar la operación a profundidad a escala piloto, antes de promover su uso a escala 
industrial [21]. 
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En la literatura hay numerosas investigaciones relacionadas con la oxicombustión de 
carbón dirigidas a mejorar y optimizar parámetros de diseño. Por ejemplo, Xia et al. [24] 
diseñaron un horno por medio de dinámica de fluidos computacionales (CFD) para la 
oxicombustión de carbón bajo condiciones de elevada presión y con flue gas de 
recirculación. 
 
Tang & You [25], presentaron un estudio multi-objetivo (evaluación económica y 
ambiental) para analizar plantas de generación eléctrica a partir de carbón con diferentes 
tecnologías de captura de CO2; entre ellas destacando la oxicombustión como el método 
de captura que disminuye el impacto ambiental pero incrementa los costos de operación 
(12,76 – 33,33 USD por tonelada de CO2 producido). 
 
Por su parte, Cau et al. [26], presentaron un estudio tecno-económico de una planta de 
1.000 MWt con un proceso de oxicombustión parcial (ultra-supercrítica) integrado a un 
proceso CCS pos-combustión con almacenamiento en acuíferos salinos; dichos análisis 
mostraron que esta aproximación híbrida no es factible desde el punto de vista 
económico, sugiriendo que la oxicombustión se debe complementar con otras opciones 
de almacenamiento (aun así, con el alto riesgo financiero por la falta de experiencia 
comercial). Wu et al. [27], llevaron a cabo una revisión sobre los avances existentes en 
tecnologías de producción de O2 para procesos de oxicombustión; dicha revisión se 
focalizó en tecnologías de separación de aire (diferentes a la ASU): membranas 
poliméricas o de transporte y adsorción por oscilación térmica. 
 
Actualmente, algunas plantas que están en operación a escala industrial se ubican en: 
Vattenfall, Suecia, IHI en Japón y ALSTOM POWER en USA, con 900, 1.000 y 450 MWe 
de capacidad, respectivamente. Por otra parte, también existen numerosas plantas a 
escala piloto, dedicadas a la oxicombustión de carbón. Existe una amplia lista de este 
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Vatenfall Alemania Piloto 10 2008 Carbón 
Callide (CS 
Energy) 
Australia Piloto 30 2010 Carbón 
TOTAL, Lacq Francia Piloto 10 2009 Gas Natural 




Demostración 100 2016 Carbón 
Holland/Praxair USA Industrial 78 2015 Carbón 
Jupiter Pearl USA Piloto 22 2009 Carbón 
Babcock & 
Wilcox 
USA Piloto 10 2008 Carbón 
Doosan 
Babcock 
USA Piloto 30 2008 Carbón 
Black Hills USA Demostración 100 2015 Carbón 
ENEL Oxy-fuel 
CCS2 
Italia Demostración 16 2012 Carbón 
 
Algunas de estas plantas cuentan con tecnologías CCS, tales como: la planta de 
Vattenfall en Alemania (30 MWt) usando como combustible negro de carbón y lignito pre-
secado, donde se captura más de 8 t-CO2/d con un 90% de eficiencia de captura y alto 
grado de calidad en el gas producido; la planta CIUDEN en España (20 MWt) donde se 
captura el CO2 mediante torres de absorción para que posteriormente se someta a un 
tratamiento de compresión y enfriamiento, con el fin de recircularse nuevamente para la 
combustión; la planta de Babcock y Wilcox en USA de 30 MWt con una remoción previa 
de cenizas, SOx y agua, para la compresión de CO2 [20]. 
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1.3 Tecnologías de captura de CO2 
1.3.1 Chemical Looping Combustion (CLC) 
La tecnología CLC es una tecnología emergente para el aprovechamiento de 
combustibles sólidos (combustión o gasificación), con una separación inherente de CO2. 
La tecnología emplea partículas de óxidos metálicos para el transporte selectivo de 
oxigeno capturado del aire atmosférico.  
 
El principio de operación del CLC se basa en la alimentación del combustible sólido en el 
reactor de reducción (FR) para luego ser mezclado con las partículas sólidas del 
transportador de oxígeno provenientes del reactor de oxidación (AR), a temperaturas 
entre 750 y 950 ºC (Figura 1-6). En este proceso la interacción entre el char y el oxígeno 
dependerá fuertemente del contacto entre ambas partículas [8].  
 
 
Generalmente, en reactores de lecho fluidizado, las partículas se encuentran bajo 
condiciones de buen mezclado, puesto que se favorece el contacto entre el gas y el 
sólido. Es por esto, que estos reactores pueden operar in situ la reacción de gasificación 
del char (iG-CLC), debido a la devolatilización del carbón. Este proceso implica que se 
Figura 1-6: Esquema de proceso CLC para combustibles sólidos [35]. 
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inyecte vapor de agua y/o CO2 como agente gasificante y de fluidización, para dar lugar a 
reacciones como:  
 
𝐶𝑎𝑟𝑏ó𝑛 → 𝑀𝑎𝑡𝑒𝑟𝑖𝑎 𝑣𝑜𝑙á𝑡𝑖𝑙 + 𝐶ℎ𝑎𝑟 (1.1) 
 
𝐶ℎ𝑎𝑟(𝑐) + 𝐻2𝑂 → 𝐻2 + 𝐶𝑂 (1.2) 
 
𝐶ℎ𝑎𝑟(𝑐) + 𝐶𝑂2 → 2𝐶𝑂 (1.3) 
 
Posteriormente, los productos generados durante la devolatilización y gasificación del 
carbón son oxidados en el FR por las partículas de los transportadores de oxígeno las 
cuales se reducen, de acuerdo con la siguiente reacción: 
 
𝑀𝑥𝑂𝑦 + 𝐻2 , 𝐶𝑂, 𝑀𝑎𝑡𝑒𝑟𝑖𝑎 𝑣𝑜𝑙á𝑡𝑖𝑙 → 𝑀𝑥𝑂𝑦−1 + 𝐶𝑂2 + 𝐻2𝑂 (1.4) 
 
En esta última reacción, se produce mayoritariamente CO2 y H2O. De manera 
simultánea, la composición del gas producido en el FR puede ser modificada por la 
reacción de “wáter-gas-shift” (WGS) al ingresar vapor de agua, de acuerdo con el 
mecanismo:  
 
𝐶𝑂 + 𝐻2𝑂 → 𝐶𝑂2 + 𝐻2 (1.5) 
 
En este caso, el gas de salida se caracteriza por ser una mezcla de CO2 y vapor de 
agua, la cual es separada mediante enfriamiento y posterior condensación del agua. En 
el reactor de oxidación (AR), los transportadores reducidos en el FR se oxidan 




2⁄ 𝑂2 → 𝑀𝑥𝑂𝑦 (1.6) 
 
A diferencia de otras tecnologías no hay pérdidas energéticas al obtener el CO2 en altas 
concentraciones, puesto que la regeneración del sólido dependerá de la cinética de 
reacción con el O2 [28]. 
 
Si bien es cierto que esta tecnología se encuentra en fase de desarrollo, en la actualidad 
se han evaluado una gran cantidad de transportadores de oxígeno, los cuales contienen 
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óxidos de metal del grupo “metales de transición” como materiales activos. 
Particularmente hierro, níquel y cobre, son los materiales que se han estudiado 
ampliamente como compuestos activos, debido a su alta reactividad y disponibilidad [20].  
 
Muchos autores han estudiado materiales basados en hierro, para la gasificación de 
carbón (iG-CLC), encontrando que la velocidad de la gasificación del char disminuye con 
la relación molar de oxígeno/transportador mientras que la concentración de H2 y CO 
aumenta [29].  
 
Los transportadores de oxígeno usualmente se fabrican, pero también hay materiales 
naturales como la ilmenita (material de hierro y titanio) [28], que se utiliza ampliamente a 
pesar de que registra una baja conversión del gas y una baja eficiencia de captura de 
carbono, en comparación al cobre o materiales basados en manganeso [30]. Los óxidos 
de manganeso, se han vuelto muy importantes debido a su bajo costo, baja toxicidad, 
alta estabilidad mecánica y mayor capacidad de transporte de oxígeno en comparación al 
hierro [29]. Por ejemplo, Sundqvist et al. [31] encontraron que la conversión de gas para 
diferentes minerales de manganeso fue 2,7 a 6 veces más rápido, en comparación a la 
ilmenita. Por su parte, Schmitz et al. [30] usaron una mezcla de ilmenita y minerales de 
manganeso en un proceso CLC de 100 kWe de potencia eléctrica, encontrando que la 
fracción de gases sin convertir, se redujo a la mitad a partir de la adición de los minerales 
de manganeso.  
 
Uno de los inconvenientes presentados en esta tecnología, radica en la limitación de la 
etapa de gasificación del char. Si el char no se convierte completamente en el FR, parte 
de este char abandona el reactor junto con los transportadores de oxígeno. Si el char sin 
convertir pasa al AR, se produce una reacción con el oxígeno proveniente del aire de 
combustión, generando CO2 sin capturar y, por lo tanto, disminuyendo la eficiencia del 
CLC. Para minimizar la carga de carbón a la salida del FR, se han realizado estudios 
para evaluar la implementación de una unidad de limpieza denominada “carbon stripper”. 
Esta unidad permite separar el char y las cenizas desde el transportador de oxígeno, en 
la corriente que recircula desde el FR al AR [28].  
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Por otra parte, estudios previos han mostrado una alta tasa de captura de CO2, al 
predecir la combustión incompleta bajo modelos teóricos u obtenidos durante trabajos 
experimentales. Por ejemplo, Gayán et al. [32] proponen un modelo matemático para el 
reactor donde ocurre la combustión del carbón (FR) y para el “carbón stripper”, con el fin 
de identificar mejoras que permitan incrementar la eficiencia de la combustión de un 
proceso iG-CLC (aspectos como el incremento del contacto gas-sólido en el FR, 
incorporación de un segundo reactor de combustión, recirculación de gases de exhausto 
para el FR o el “carbón stripper”).  
 
Comparado con otras tecnologías de captura, la CLC abarata costos operacionales, 
puesto que en su proceso no requiere de pasos adicionales que involucren la separación 
de gases [8]. Los costos estimados por tonelada de CO2 capturado, son 
significativamente bajos (20 USD/t-CO2) frente a procesos de captura post-combustión 
(36-53 USD/t-CO2), pre-combustión (28-44 USD/t-CO2) y oxicombustión (36-67 USD/t-
CO2). 
 
Los avances a nivel tecnológico se clasifican en dos escalas: piloto o de laboratorio y 
semi-industriales. En la actualidad, hay 19 plantas piloto en el mundo, dedicadas a la 
combustión de sólidos, con un rango de capacidad entre 1 kWt y 3 MWt [8].  
 
Dentro de los aportes más importantes, se resalta la compañía ALSTOM, puesto que ha 
desarrollado múltiples proyectos en CLC [33]. Entre estos, se destaca la investigación del 
CLC para combustibles sólidos, utilizando como transportador de oxígeno piedra caliza 
(“Limestone-Based Chemical Looping”, LCLTM) (Figura 1-7).  
 
Figura 1-7: LCLTM con captura de CO2 [33]. 
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En este proceso, el sulfato de calcio (CaSO4) es el transportador de oxígeno, pero la 
piedra caliza (CaCO3) es el precursor. La piedra caliza es alimentada junto con el carbón, 
tal como en un proceso de combustión convencional, en un lecho fluidizado con una 
etapa de desulfuración in situ. Posterior a la calcinación del CaCO3 en el FR (entre 1600 
– 1800 ºF), el óxido de calcio (CaO) reacciona con el azufre contenido en el carbón para 
formar sulfuro de calcio (CaS), el cual es recirculado y oxidado a CaSO4 en el AR (Figura 
1-7). La capacidad de este transportador depende de factores como la relación Ca/S, la 
retención o el contenido de azufre y cenizas en el carbón [33]. 
 
De igual manera, la Universidad Técnica de Darmstadt en colaboración con ALSTOM 
construyeron una planta de 1 MWt para diseñar la combustión del carbón vía iG-CLC 
utilizando transportadores de hierro, planteando una alternativa en cuanto a materiales se 
refiere [34].  
 
Recientemente, se han reportado horas de operación en una caldera de lecho fluidizado 
circulante (CFB, por sus siglas en inglés) en la Universidad Tecnológica Chalmers 
(Suecia). Esta unidad tiene un calentador de 12 MWt para la combustión de biomasa, 
integrado a un gasificador de 2 a 4 MWt para estudiar la gasificación en doble lecho 
fluidizado. En esta configuración el gasificador actúa como FR, mientras que el quemador 
es el AR. Las experimentaciones se llevaron a cabo durante 1.000 horas usando ilmenita 
o minerales de manganeso como transportadores de oxígeno. A pesar de que la 
eficiencia de la combustión solo alcanza el 60% debido a una segregación de partículas 
en el lecho fluidizado, la mezcla de sólidos mejora al incrementar la velocidad de 
fluidización y como consecuencia, mejora la eficiencia de la combustión [35]. 
1.3.2 Water-gas-shift con sorción mejorada (SEWGS) 
La reacción de water-gas-shift (WGSR) se ha utilizado en numerosos procesos para el 
tratamiento de gases, con el fin de convertir el monóxido de carbono (CO) a dióxido de 
carbono (CO2) e hidrógeno (H2) a través de la reacción con vapor de agua (H2O) [36]. 
Esta reacción sigue el siguiente mecanismo: 
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𝐶𝑂 + 𝐻2𝑂 ↔ 𝐻2 + 𝐶𝑂2 (∆𝐻 = ±41,1 𝑘𝐽 𝑚𝑜𝑙⁄ ) (1.7) 
 
Si la reacción se lleva a cabo en la dirección de formación H2 y CO2, entonces es 
exotérmica, y termodinámicamente es desfavorable a alta temperatura. Por lo tanto, un 
aumento en la temperatura conduce a que la conversión del CO disminuya. Es por esto, 
que esta reacción se lleva a cabo en dos etapas: una primera etapa a alta temperatura 
(HTS) entre 350-600 °C y en una segunda etapa a baja temperatura entre 150-300°C 
(LTS).  
 
Para estudiar la operación, se reporta que se debe desarrollar a través de dos reactores 
teniendo en cuenta que, aunque el equilibrio favorece la formación de productos a bajas 
temperaturas, la cinética de la reacción es más rápida a elevadas temperaturas. Por esta 
razón, la reacción catalítica es inicialmente llevada a cabo en el HTS [37]. 
 
La alta temperatura en el reactor convierte la carga de CO con una conversión que puede 
alcanzar entre el 85 y el 97% y en la unidad de baja temperatura se reducen los niveles 
de CO a menos del 0,4%, produciéndose un gas enriquecido en CO2 y H2. Luego, el CO2 
debe separarse y para ello se requieren operaciones adicionales como la Adsorción por 
Oscilación de Presión (PSA) y solventes químicos y/o físicos.  
 
La reacción WGS ha adquirido mucha importancia en el procesamiento de combustibles 
como método de separación del CO y la consecuente producción de hidrógeno para 
celdas de combustible. Para ello, el proceso de producción de hidrógeno por “sorción 
mejorada” (SEWGS, por sus siglas inglés) es combinado in situ con la captura del CO2 
por medio de un sólido adosrbente [38]. 
 
La reacción SEWGS es un proceso promisorio para obtener en un solo paso H2 con alta 
pureza, el cual simplifica enormemente el proceso WGSR y, además permite capturar el 
CO2. Este proceso se basa en el principio de Le Chatelier, en el que una reacción 
limitada por el equilibrio, puede mejorar la formación del producto a partir de su remoción 
selectiva. Con el objetivo de llevar a cabo la reacción WGSR en un solo paso, se han 
estudiado múltiples adsorbentes los cuales capturan el CO2 de la fase gaseosa [39]. 
 
22 Evaluación de una planta de gasificación integrada a un ciclo de 
descarbonatación de caliza para la producción simultánea de CO2, energía 
eléctrica, energía térmica y otros productos de alto valor agregado 
 
De igual manera, el modelamiento de la cinética de adsorción del CO2, la reacción del 
CO con H2O y la determinación de la capacidad cíclica de trabajo del adsorbente, es un 
aspecto importante para el diseño del proceso (Por ejemplo, para definir el número de 
columnas de adsorción, número de ciclos y la integración y optimización de procesos) 
[38].  
 
Se han dado importantes avances para el desarrollo de la tecnología SEWGS en 
procesos de captura pre-combustión de CO2 en la Unión Europea, de la mano de 
diversos programas para el desarrollo tecnológico como el programa Cachet, Air 
Products y el Centro de Investigación Energética de los Países Bajos (ECN, por sus 
siglas en inglés). Esta última construyó unidades de múltiples columnas para utilizar 
como adsorbente el K-HTC (Hidrotalcita impregnada con Potasio), teniendo en cuenta su 
capacidad de catalizar la reacción WGSR y capacidad de adsorber de manera reversible 
el CO2 [36]. Sin embargo, las partículas de K-HTC mostraban una tendencia a la 
acumulación de CO2 en la superficie, conllevando a que la etapa de adsorción no fuese 
tan eficiente debido a la degradación mecánica del material [39].  
 
De acuerdo con Gazzani et al. [40], las aplicaciones más prometedoras para la 
tecnología SEWGS son las plantas IGCC. En ese sentido, en el marco del proyecto FP7 
CAESAR se desarrolló un nuevo adsorbente llamado ALKASORB+ caracterizado por 
tener un alto contenido de Magnesio y capaz de disminuir los costos en cerca de un 40% 
comparado con el Selexol (solvente físico), teniendo en cuenta que requiere menos vapor 
en la regeneración. Por otra parte, el consumo de energía específica primaria es reducido 
en un 44%, por debajo del consumo de energía específica del Selexol (2,08 vs 3,71 
MJ/kg de CO2). Sin embargo, este adsorbente bajo las especificaciones técnicas de la 
operación captura 35 toneladas de CO2 por día.  
 
Otro foco importante es el efecto de diferentes especies en el gas de alimentación sobre 
la funcionalidad del adsorbente. Se ha reportado que el adsorbente secuestra además 
los compuestos azufrados, al formar Sulfuro de Hidrógeno a partir de la hidrólisis del 
intermediario Sulfuro de Carbonilo [41]. A pesar de las desventajas, a finales del año 
2011, el proyecto CAESAR alcanzó un nivel de madurez tecnológica entre 5 y 6 [39]. 
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Adicionalmente, la SEWGS tiene un alto potencial para la descarbonización de flue gas 
proveniente de las plantas siderúrgicas [6]. Prueba de lo anterior, se encuentra en el 
proyecto Stepwise fundado por el programa Horizonte 2020 de la Unión Europea 
(iniciado en 2015, con una duración de 4 años), cuyo principal objetivo ha sido evaluar la 
SEWGS en gases de alto horno, y demostrar la alta tasa de captura de carbono de la 
tecnología y las considerables reducciones en consumo energético (60% respecto a otras 
tecnologías de captura). 
1.3.3 Absorción química con aminas 
La absorción química es el proceso mediante el cual el CO2 desde el flue gas reacciona 
con un solvente químico para formar una corriente rica en CO2 y otra corriente depletada 
en CO2. La regeneración del solvente rico en CO2 es realizada a temperaturas de 
aproximadamente 120°C para obtener una corriente altamente concentrada con un 90-
95% de pureza. La corriente gaseosa (flue gas) resultante de la combustión entra a la 
columna de absorción por la parte inferior, y sale por la parte superior de la misma. El 
solvente químico es introducido por la sección superior de la unidad de absorción, para 
que posteriormente sea bombeada a la columna de regeneración (Figura 1-8).  
 
En el caso de plantas de potencia eléctrica equipadas con un sistema de captura pos-
combustión de CO2, la cantidad de energía térmica requerida para la regeneración del 
solvente químico es obtenido a partir del vapor sobrecalentado procedente de la turbina 
de baja presión (ciclo Rankine). Teniendo en cuenta la relación de vapor utilizada para la 
regeneración del solvente, la eficiencia térmica de la turbina puede decrecer 
considerablemente. La utilidad del vapor radica en el aprovechamiento del calor para el 
rompimiento de los enlaces entre el CO2 y el solvente. 
 
De acuerdo con Sakwattanapong et al. [42] la interacción entre el CO2 y las soluciones 
de aminas se desarrollan bajo un conjunto complejo de reacciones químicas (Tabla 1-2). 
Sin embargo, el proceso puede ser explicado a partir del mecanismo zwitterion ó 
mediante la formación de carbamato, la cual es considerada como la reacción principal 
de CO2 con aminas primarias y secundarias. 
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Etapa 1: 𝐶𝑂2 + 𝑅𝑅
′𝑁𝐻 ↔ 𝑅𝑅′𝑁𝐻+𝐶𝑂𝑂− 
Etapa 2: 𝑅𝑅′𝑁𝐻+𝐶𝑂𝑂− + 𝐵 → 𝐵𝐻+ + 𝑅𝑅′𝑁𝐶𝑂𝑂− 
Nota: R representa –C2H4OH; R’ representa –H y –C2H4OH para aminas primarias y 






Figura 1-8: Absorción química con Monoetanolamina (MEA). 
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La absorción química presenta ventajas frente a otro tipo de tecnologías para la captura 
del CO2 en cuanto a que ofrece una alta eficiencia en la captura y una mayor selectividad 
del CO2 a bajas presiones parciales del mismo. Sin embargo, en esta tecnología se 
requiere un gasto energético considerable para la regeneración del solvente.  
 
A nivel operacional, se debe disminuir la corrosión, la degradación y formación de 
subproductos, y las pérdidas de solvente debido a las bajas presiones de vapor. Por otra 
parte, se requieren solventes con cinéticas de reacción altas que reduzcan el tamaño de 
las torres y por tanto favorezcan el costo de capital de la planta [43].  
 
Los absorbentes químicos más utilizados están basados en alcanolaminas y las aminas 
impedidas estéricamente. Las alcanolaminas se dividen en primarias, secundarias y 
terciarias: 
 
 Aminas primarias: la Monoetanolamina (MEA) es la más destacada. Tiene amplias 
ventajas en cuanto a su costo como materia prima, alta reactividad, menor peso 
molecular y alta estabilidad térmica. Adicional a la energía de regeneración de 1.950 
kJ/kg de CO2 requiere del calor para calentar hasta la temperatura de operación y la 
energía que se pierde por evaporación de agua. 
 
 Aminas secundarias: como la Dietanolamina (DEA) y Diisopropanolamina (DIPA) 
presentan menor degradación, corrosividad, entalpía de regeneración (alrededor de 
1.520 kJ/kg de CO2) y menor presión de vapor (menores pérdidas por evaporación). 
Sin embargo, la cinética de reacción es menor por lo que el proceso de transferencia 
de masa se dificulta. 
 
 Aminas terciarias: no reaccionan directamente con el CO2, sino que forman un ion 
carbonato al hidrolizar el CO2, pero su cinética es más lenta. Se emplean 
Metildietanolamina (MDEA) y Trietanolamina (TEA) que tienen mayor capacidad de 
absorción por unidad de absorbente, menor degradación y corrosividad, una entalpía 
de regeneración de 1.210 kJ/kg de CO2 y una presión de vapor menor que las 
primarias y secundarias (se disminuyen las pérdidas por evaporación). 
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En la actualidad, la literatura reporta que la absorción química de CO2 está validada para 
una escala industrial, aunque Wang et al. [44] argumentan que su integración en una 
planta de generación eléctrica conlleva a reducir su eficiencia energética global entre 8 y 
14 %. Dinca et al. [7] analizaron las consecuencias de la absorción química y su 
integración en un proceso pre y post-combustión para reducir los efectos técnicos y 
económicos desfavorables resultantes de su implementación. En ambos casos se 
consideró que el consumo energético para la regeneración del solvente proviene del 
calor suministrado por el vapor generado en la turbina de baja presión de un ciclo 
Rankine. El solvente (MEA) evaluado en ambas configuraciones (pre y post-combustión) 
a una concentración del 30%, requiere de aproximadamente 2,18 GJ/t-CO2 para su 
regeneración, con una eficiencia de captura de del 90%.  
 
El uso de MEA para la captura de CO2 también se ha investigado en lechos empacados 
rotatorios (RPB) [45] donde se evidencia la alta reactividad MEA, pero de difícil control 
por su naturaleza corrosiva, tóxica y alto calor de reacción con CO2. Por lo anterior, en la 
literatura se expone que la MDEA se ha convertido en una importante alcanolamina 
debido a su bajo requerimiento energético, alta capacidad y alta estabilidad, pero con la 
desventaja de tener una cinética de reacción desfavorable con el CO2.  
 
Lin et al. [46] realizaron un estudio para evaluar diversas soluciones de alcanolaminas 
para la remoción de CO2 con flujo cruzado y RPB. La velocidad de reacción de estos 
solventes con CO2 siguen el siguiente orden: Piperazina (PZ) > MEA > 2-amino-2-metil-1-
propanol (AMP). Adicionalmente, Yu et al. [47] reportaron un estudio con captura de CO2 
para soluciones de alcanolaminas, conteniendo Dietilentriamina (DETA) y PZ en RPB, 
encontrando que la eficiencia de captura del CO2 en términos del coeficiente global de 
transferencia de masa fue mayor que en MEA para configuraciones de lechos 
empacados rotatorios. Esto se debe a que DETA cuenta con una mayor capacidad de 
absorción y mayor velocidad de reacción con CO2; además, el elevado punto de 
ebullición y baja presión de vapor de DETA permite un bajo gasto energético y menos 
pérdidas de solvente en el regenerador comparado con MEA, lo que sugiere que DETA 
es un solvente promisorio, para la captura de CO2. Mezclas de DETA y PZ han mostrado 
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mayores eficiencias de captura que DETA, lo cual indica que PZ es un buen promotor 
para el proceso de absorción debido a su alta velocidad de reacción. 
 
Cabe mencionar que la ventaja de un proceso de captura pos-combustión es la 
capacidad de adaptación en plantas ya existentes. La absorción química con aminas 
puede ser implementada en cualquier momento, a diferencia de tecnologías de captura 
pre-combustión y oxicombustión las cuales se deben planear, diseñar y construir desde 
cero. Una lista de plantas con esta tecnología de captura se detalla en la Tabla 1-3. 
 
Tabla 1-3: Proyectos CCS con aminas como solventes químicos de CO2. 
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1.3.4 Calcium Looping (CaL) 
El proceso CaL es un proceso para la captura de CO2, el cual emplea dos reactores de 
lecho fluidizado interconectados entre sí. Está basado en la reacción reversible y 
exotérmica que ocurre en un carbonatador dentro de un rango de temperatura de 600 y 
750°C donde el CO2 contenido en los gases de combustión son absorbidos por óxido de 
calcio (CaO) formando carbonato de calcio sólido (CaCO3).  
 
Dependiendo de la presión parcial del CO2 y las condiciones de equilibrio, la absorción 
de CO2 es factible en un 90% en el carbonatador. El CaCO3 resultante, es recirculado a 
un segundo reactor denominado calcinador, donde es regenerado a una temperatura de 
aproximadamente 900°C, produciendo una corriente de alta concentración de CO2 
(Figura 1-9).  
 
Debido a que la calcinación es una reacción altamente endotérmica y se requiere calor 
sensible para realizarla, es necesaria una combustión adicional de algún tipo de 
combustible como carbón o biomasa. Esta combustión es llevada a cabo en una 
atmósfera de O2/CO2. Después de su regeneración, el sorbente es recirculado al 
carbonatador para empezar un nuevo ciclo. La reacción química del proceso CaL sigue el 
siguiente mecanismo:  
 
𝐶𝑎𝑂 + 𝐶𝑂2 ↔ 𝐶𝑎𝐶𝑂3 (∆𝐻 = ±178,2 𝑘𝐽 𝑚𝑜𝑙⁄ ) (1.8) 
 
El CO2 capturado es tratado y almacenado de forma permanente, mientras que el 
transportador sólido gastado es removido desde el calcinador. Para mantener una 
actividad constante para el CaO que recircula, se añade caliza fresca al calcinador. La 
integración de este tipo de tecnologías en plantas cementeras es de mucha utilidad, 
puesto que el material de purga que se obtiene con los ciclos de regeneraicón, puede 
emplearse directamente como materia prima en la producción de clínker [48].  
 
Algunos estudios han evaluado el proceso CaL desde el punto de vista termodinámico 
para estudiar su efecto en la integración en plantas de potencia. Cormos & Petrescu [49] 
evaluaron en detalle un sistema IGCC con ciclo CaL para la generación de energía y 
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captura pre y post-combustión de CO2. Se propuso una planta con capacidad de 
generación neta de 550-600 MWe con más del 95% de captura de carbono y con una 
producción de H2 entre 0-200 MWt; en este estudio se tuvieron en cuenta aspectos como 
la integración con ASU y unidades de remoción de ácidos (AGR), para el mayor 
aprovechamiento térmico y energético. Resultados importantes muestran que la captura 
pre-combustión con CaL evidencian una menor pérdida energética (7% de la electricidad 
neta generada) respecto a la configuración con el método de captura post-combustión 
con absorción líquido-gas (9% de la electricidad neta generada) [17]. 
 
Por otra parte, Rolfe et al. [48] realizaron un trabajo en conjunto con la FP7 SCARLET 
(“Scale-up of Calcium Carbonate Looping Technology for Efficient CO2 Capture from 
Power and Industrial Plants”), proyecto fundado por la Unión Europea, y cuyo principal 
objetivo es obtener las herramientas tecnológicas para escalar una planta piloto de 
generación eléctrica de 1 MWt hasta 20 MWt, a partir de una tecnología de captura de 
CO2 pos-combustión como la CaL. Sin embargo, en la investigación se realizó un estudio 
tecno-económico y ambiental, a partir del paquete de simulación ECLIPSE, para 
establecer la viabilidad de integración de la CaL en una planta de 600 MWe de capacidad 
instalada. En dicha investigación se encontró que debido a la gran cantidad de vapor 
generado a partir de los sistemas de recuperación de calor en el sistema CaL, el ciclo de 
Figura 1-9: Esquema simplificado de un Proceso CaL. 
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potencia ofrece una producción bruta de energía eléctrica de salida equivalente a 594 
MWe, y al integrar CaL con ASU y la compresión de CO2 para su almacenamiento, la 
planta es capaz de exportar 981 MWe de electricidad a la red; sin embargo, esta 
capacidad requiere de un flujo térmico de entrada mayor para el calcinador (combustible 
>1.400 MWt) trayendo consigo pérdidas en la eficiencia energética global cercanas al 
8%, respecto a una termoeléctrica convencional basada en carbón pulverizado (PC). 
 
El impacto medioambiental es un factor clave en tecnologías para la captura y 
almacenamiento de CO2. Un análisis de ciclo de vida (ACV) provee, además, mejoras de 
diseño en plantas de generación energética integrada con CCS, puesto que es una 
herramienta que evalúa el potencial impacto medioambiental de los productos, procesos 
y servicios, cubriendo toda la cadena de valor, desde la extracción del carbón hasta el 
almacenamiento de CO2.  
 
Evaluaciones ambientales como la propuesta por Cormos & Petrescu [49] donde se 
establece el índice GWP (Acrónimo del inglés Global Warming Potential) como el 
parámetro medioambiental más importante para una planta termoeléctrica basada en un 
sistema de gasificación en ciclo combinado (IGCC), permiten evaluar el impacto 
ambiental de una planta. Dicho estudio se realizó para una IGCC con una capacidad de 
440-610 MWe netos y tasa de captura de CO2 mayor al 90%. Al realizar la simulación en 
ChemCAD y evaluar el GWP (representado como kg de CO2 equivalentes por MWh) en 
una planta sin CCS, se obtuvo un índice de 917, en comparación a un valor de 373 para 
el caso con CCS. Este efecto positivo se corrobora en otros autores como Corsten et al. 
[50] quienes argumentan que la CCS es una alternativa para la reducción del indicador 
GWP en plantas de generación eléctrica a través de su ciclo de vida, con mejoras en un 
68-87% para plantas IGCC con CCS. 
1.4 Uso de CO2 para EOR a partir de plantas IGCC 
La captura y almacenamiento de CO2 (CCS, por sus siglas en inglés) se ha 
implementado en múltiples plantas a escala piloto e industrial y en plantas de 
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demostración en todo el mundo, aun sabiendo que la captura de CO2 es el proceso más 
costoso en términos de gasto energético de todo el CCS [19, 20]. 
 
Dentro del sistema CCS, existen diferentes tecnologías que están disponibles para la 
captura de CO2. Estas tecnologías se clasifican en sistemas de captura pos-combustión, 
pre-combustión y oxi-combustión. Muchas de ellas, se encuentran en fase de desarrollo, 
mientras que otras tienen mayor despliegue comercial y/o estados de comercialización 
más elevados. Entre estas tecnologías se destacan la absorción física y química, 
adsorción con materiales sólidos y la separación de CO2 por membranas [19]. 
 
La tendencia mundial está orientada a la producción de electricidad a partir de recursos 
fósiles como el carbón. Sin embargo, dicha producción está siendo exigida cada vez más 
por las restricciones ambientales, y donde la gasificación de carbón (por ejemplo, 
integrada a un ciclo combinado o IGCC) no es la excepción. Es por esto, que a pesar de 
que la tecnología IGCC ha ganado protagonismo en la industria, hay importantes retos 
por superar como su competitividad desde el punto de vista del costo, disponibilidad y 
complejidad del sistema. 
 
Más allá de los retos que tiene un IGCC, la integración con una tecnología de captura de 
CO2 (por ejemplo, para recobro mejorado de petróleo) junto con la generación de 
electricidad, es un punto crítico para la correcta operación del sistema [5]. 
 
En términos generales, existen numerosas plantas IGCC a base de carbón alrededor del 
mundo, ubicadas en USA, China, Japón y Korea y otras plantas en etapa de planeación y 
construcción con el objetivo final de capturar gas para aplicaciones EOR. Las más 
importantes se destacan a continuación: 
1.4.1 Norte-américa 
Uno de los primeros proyectos de demostración para IGCC data del año 1980s en USA, 
denominado “Proyecto Cool Water”, cuando se produjo el pánico en relación al futuro de 
la producción de crudo y gas y su decrecimiento después de la crisis de 1973. Después, 
el éxito de este proyecto atrajo la atención del mundo, y 4 plantas más se construyeron 
en Europa y USA en 1990s.  
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En USA, dos nuevos proyectos IGCC se han construido desde el año 2000. El proyecto 
“Duke Energy Indiana´s Edwardsport”, una planta de 618 MWe que inició operaciones en 
junio de 2013, y el proyecto “Kemper” ubicado en Kemper County, Mississippi.  
 
El proyecto “Kemper” inicialmente se diseñó para gas natural, pero desde el año 2013 
inició su reintegración para utilizar como combustible lignito (4,7 Mtpa), para producir un 
gas de síntesis con una capacidad de generación de 528 MWe. La instalación estaba 
diseñada para generar subproductos como amoniaco, ácido sulfúrico y CO2. 
Aproximadamente el 65% del CO2 se pretendía capturar para EOR, siendo esta planta la 
primera de su tipo en emplear la gasificación y tecnologías de captura de CO2 a esa 
escala. Sin embargo, este proyecto ha presentado serios problemas de sobrecosto y 
desvíos en el presupuesto. 
 
Uno de los proyectos más exitosos que se ha reportado para la captura y 
almacenamiento de CO2 en conjunto con la generación de electricidad, fue impulsado por 
el Departamento de Energía de USA y dirigido por la “Southern Company”. Dicho 
proyecto conocido como SECARB desarrollado en Alabama, ha buscado capturar y 
almacenar CO2 de una termoeléctrica basada en carbón para su inyección en un acuífero 
salino. Este es uno de los proyectos experimentales más importantes por su consorcio 
entre la industria privada con el Departamento de Energía de los Estados Unidos. 
 
Por su parte, la planta de “Great Plains Synfuels”, ubicada en Dakota del Norte, que inició 
su operación en el año 2000, produce CO2 de alta pureza como parte de su proceso de 
gasificación de carbón. La capacidad de captura de dióxido de carbono de la planta es de 
aproximadamente 3 Mtpa. El CO2 capturado se transporta a través de un ducto (329 km) 
a la Unidad de Aceite de Weyburn y a la Unidad de Petróleo de Midale en Saskatchewan, 
Canadá, para su uso en EOR. Cerca de 35 millones de toneladas de CO2 han sido 
capturadas y transportadas hasta la fecha. 
 
Además, en la Unidad 3 de la central eléctrica de carbón de “Boundary Dam” también en 
Saskatchewan, Canadá, se completó un programa de renovación en octubre de 2014 
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que incluyó la modernización de las instalaciones para la captura de aproximadamente 1 
Mtpa de CO2. La mayoría del CO2 capturado se transporta a través de tuberías (66 km) y 
se usa para mejorar la recuperación de petróleo en la Unidad de petróleo de Weyburn, en 
Saskatchewan. La parte restante del CO2 capturado se transporta a través del gasoducto 
al Proyecto “Aquistore” para su almacenamiento en reservorios geológicos. 
 
Por último, se destaca el proyecto “Petra Nova Carbon Capture”, que inició su operación 
desde enero de 2017 con la unidad de producción No. 8 de la planta eléctrica W. A. 
Parish cerca de Houston, Texas; fue modernizada con una instalación capaz de capturar 
1,4 Mtpa de CO2, el cual es transportado a través de un ducto (132 km) a un campo 
petrolero cerca de Houston para EOR [19]. 
1.4.2 Europa 
En 1994, la primera planta comercial de Europa, la planta IGCC de Buggenum, fue 
diseñada como un proceso de gasificación de carbón con la tecnología Shell; este diseño 
en particular contaba con una eficiencia del 43% (en relación al poder calorífico inferior 
del combustible o PCI) y una generación neta de electricidad de 253 MWe. 
 
Por otra parte, a escala piloto, se han instalado sistemas IGCC con captura de CO2 para 
su investigación y desarrollo. En la planta IGCC (250 MWe) de Buggenum, Holanda, 
existe un sistema de captura de CO2 pre-combustión con capacidad de 1,4 t-CO2/h a 
partir del “syngas” producido por el gasificador [41]. Particularmente, la planta de 
Buggenum detuvo sus operaciones en el 2014 debido a problemas de capacidad. En 
Puertollano, España, una planta IGCC, tenía la capacidad de capturar 4,2 t-CO2/h a 
partir de 3600 Nm3/h del syngas producido; sin embargo, la planta cerró en el año 2016 
debido a cambios en las subvenciones por el consumo del carbón nacional por lo que se 
está adaptando nuevamente para utilizar biomasa como combustible [51]. 
1.4.3 Asia 
En Asia, la introducción de la tecnología IGCC comenzó en el año 2000. En el 2007, 
Japón construyó la primera planta IGCC usando la tecnología Mitsubishi con aire 
comprimido en Nakoso, con una salida neta de 253 MWe y una capacidad de 
alimentación de 1.700 t de carbón por día. En China, pocos proyectos IGCC están en 
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periodo de planeación, y solamente el proyecto GreenGen está actualmente construido 
para una capacidad de generación de 250 MWe, cuya operación inició en 2011 en 
Tianjin. Ahora, en Corea del Sur se encuentra en construcción su primera planta IGCC de 
carbón, la Taean No. 1, con un proceso de gasificación tipo Shell. Esta planta está 
diseñada para generar 300 MWe y procesar 2.670 t/d de carbón bituminoso y sub-
bituminoso [19]. 
1.5 Descripción de las plantas de generación 
Para la evaluación termodinámica de este trabajo se plantean cuatro configuraciones de 
plantas de generación, como posibles alternativas tecnológicas para la generación de 
potencia eléctrica, CO2 y otros posibles productos de alto valor agregado. Entre las 
plantas, se destaca la gasificación de carbón como la tecnología principal de evaluación 
para el presente estudio, y se compara frente a otras plantas de generación basadas en 
tecnologías de oxi-combustión y combustión con aire. 
 
Así mismo, se realiza una evaluación para un sistema de captura pre y pos combustión 
de CO2 basado en absorción química con aminas primarias como la monoetanolamina 
(MEA); este proceso de captura se compara frente a la integración y los rendimientos 
energéticos ofrecidos por el CaL. 
1.5.1 Planta IGCC 
En la Figura 1-10, se muestra una configuración general, la cual representa el caso de la 
planta de gasificación en ciclo combinado (IGCC), con captura y almacenamiento de CO2 
(CCS), diseñada para una capacidad de generación aproximada de 205 MWe de salida 
neta. Consta de una primera etapa de preparación del material, en el que básicamente se 
realizan dos operaciones de acondicionamiento: secado y pulverizado del combustible 
(A). En la zona de gasificación (B), se modela un reactor de lecho fluidizado alimentado 
con un combustible sólido, utilizando como agente de oxidación parcial O2 y como agente 
gasificante vapor de agua. Para el suministro de O2 se integra una Unidad Separadora de 
Aire (ASU) (C). 
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El sistema de limpieza (D) está comprendido por un sistema de limpieza con agua para 
retirar alquitranes, posibles compuestos clorados, nitrogenados y una unidad de 
absorción con MDEA (Metil-Dietanolamina) para la captura de H2S. El bloque de 
generación de potencia eléctrica está modelado con las características de una turbina de 
gas referencia Siemens SGT5-2000E (E) y un sistema de tres etapas para las turbinas de 
vapor referencia Siemens SST-5000 (ciclo Rankine regenerativo), con temperaturas y 
presiones de entrada definidas (G); de igual manera, se integra una torre de enfriamiento 
para condensar el vapor saturado que sale de la turbina de baja presión para su 
recirculación (H).  
 
La planta está diseñada para la generación de potencia eléctrica y CO2, por lo tanto, se 
obtienen como residuos compuestos químicos en medio de la limpieza del gas de 
síntesis. Toda el agua condensada en los diferentes intercambiadores de calor, es 
utilizada como agua de bombeo para la generación de vapor en la HRSG (Caldera de 
recuperación de calor, por sus siglas en inglés) (F). Así mismo, la recuperación de 
energía térmica tiene como objetivo generar vapor (alta o mediana presión) para la 
generación de potencia eléctrica. Al final del proceso se acopla el sistema de generación 
con la unidad de captura CCS (I) de absorción química con monoetanolamina (MEA) 
para analizar su efecto en términos de eficiencia energética y exergética global. 
 
Figura 1-10: Esquema simplificado de la planta IGCC con captura de CO2 pos-
combustión. 
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1.5.2 Planta IGFC 
De igual manera que en la Planta IGCC, se inicia con una etapa de preparación del 
combustible para la reducción de humedad y tamaño de partícula (A). Después de la 
etapa de gasificación (B) y lavado del gas de síntesis (D), el gas ingresa a un reactor 
para su reformado térmico con vapor de agua a una temperatura de 800°C; esto con el 
fin de lograr una conversión del 100% del metano.  
 
Posteriormente, se ajusta la relación molar H2O/CO a 2, mediante la reacción “water-gas-
shift” (WGS) en dos etapas, a una T y P constante, con vapor de agua para la producción 
de H2 y CO2. En el reactor WGS 1, ingresa a una temperatura de 350°C para una 
conversión de CO del 90%; en el reactor WGS 2, la temperatura de entrada es menor 
(150°C) la cual es ajustada mediante un intercambiador de calor intermediario para la 
generación de vapor necesario en la reacción shift. En este último, se logra una 
conversión del 97% para el CO remanente. Una característica importante es la 
composición molar aproximada a la salida de la etapa F: 56% H2, 0,1% CO, 36% H2O y 
4% CO2. 
 
El flujo másico de H2 es alimentado como combustible en la SOFC (“Solid Oxide Fuell 
Cell”), para la generación de hasta 126 MW. Se comprime oxígeno en el cátodo como 
fuente comburente para la quema del gas concentrado en H2. La SOFC exige altos 
niveles de pureza de H2 en el gas, para evitar envenenamiento por CO. Por su parte, la 
salida del ánodo está compuesta por H2O(v) a 900°C generado por la transformación 
electroquímica del H2. En esta configuración no se cuenta con un ciclo combinado de 
potencia eléctrica, por lo cual se aprovecha el gas de síntesis para la producción de 
energía térmica, CO2 comprimido (H) y electricidad para autoabastecimiento. 
 
De igual manera, se propone un diseño para la recuperación de energía térmica 
mediante la integración de intercambiadores de calor entre las corrientes frías y las 
corrientes de salida de las etapas E, F y G, aprovechando la naturaleza exotérmica de 
las reacciones químicas involucradas (ver Figura 1-11). 
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Hay que resaltar que los gases de exhausto en el sistema pos-combustión salen a 
presión atmosférica, mientras que la presión del syngas, antes de la combustión, es muy 
cercana a la presión del gasificador. Por lo tanto, en un CCS pre-combustión, tiene la 
característica de que el tamaño de los componentes y líneas sean más pequeñas, lo cual 
resulta en un ahorro importante en los costos de capital y en los costos operativos, en 
comparación al sistema pos-combustión. 
 
 
1.5.3 Planta OXY 
Para el estudio de la planta OXY (Figura 1-12), se plantean las mismas características en 
la sección de preparación de material (A) y generación de potencia eléctrica (D), respecto 
a una termoeléctrica convencional. La corriente de flue gas proveniente de un proceso de 
oxicombustión, está compuesta principalmente por CO2 y vapor de agua, donde este 
último se puede condensar fácilmente. Sin embargo, debido a la gran cantidad de calor 
que se genera durante la combustión con oxígeno casi puro, se hace necesario recircular 
el flue gas (más del 70% de la corriente) en el reactor, con el fin de diluir el ambiente 
enriquecido con oxígeno y controlar la temperatura de llama [20]. 
 
Adicional a la sección A y D, la planta OXY incorpora los siguientes subsistemas: la ASU 
(C), que proporciona el oxígeno para la combustión, la caldera o “boiler” (B) con los 
intercambiadores de calor, la unidad de limpieza (F) y la unidad de compresión y 
almacenamiento de CO2 (G). 
Figura 1-11: Esquema simplificado de la planta IGFC con captura de CO2 pre-
combustión. 
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1.5.4 Planta CT 
Se establece como planta base de comparación, a la termoeléctrica convencional (Figura 
1-13). A diferencia de la planta IGCC, IGFC y OXY, se emplea aire atmosférico para la 
combustión de carbón (B) previamente preparado (A). Se evalúa esta alternativa de 
producción de CO2, teniendo en cuenta su nivel TRL (“Technological Readiness Level”) 
equivalente a 9, el cual es un claro indicador de su alto despliegue comercial en la 
actualidad. 
 
Adicionalmente, tiene la característica de emplear un ciclo de potencia Rankine a 
condiciones supercríticas; se analiza la sección de generación de potencia con las 
características de una una turbina tipo SST-5000 de alta (HP), mediana (IP) y baja 
presión (LP) (D), con su respectiva torre de enfriamiento (E). De manera similar que las 
configuraciones de plantas IGCC, IGFC y OXY, se hace necesario emplear una unidad 
de separación de material particulado (MP), cenizas, alquitranes, posibles compuestos 
clorados, nitrogenados y azufrados (principalmente SO2) (F), antes del proceso de 
captura y compresión de CO2 (G). 
Figura 1-12: Esquema simplificado de una planta de oxicombustión con almacenamiento 
de CO2. 
 















Figura 1-13: Esquema simplificado de una termoeléctrica convencional con captura y 
almacenamiento de CO2 pos-combustión. 
 
2. Evaluación termodinámica 
La aproximación termodinámica se realiza en conjunto con el estudio de modelos 
matemáticos compilados en lenguaje Fortran, Python y Matlab, para calcular propiedades 
de estado, composiciones y flujos de las principales corrientes involucradas en los 
procesos (ver Anexo A). Se usa Excel®, EES® (Engineering Equations Solver) y Aspen 
Hysys® como herramientas de apoyo para simular las plantas descritas en el capítulo 1. 
 
En este capítulo, se describen los criterios de selección del combustible, aproximaciones 
de requerimientos energéticos y másicos para el aprovechamiento del carbón, los 
balances de masa y energía de los ciclos de potencia, la integración del sistema de 
captura de CO2 convencional basada en absorción química (MEA), balances globales de 
exergía para cada planta y los costos asociados a cada una de ellas. Los resultados son 
calculados para una producción fija de CO2 de 100 MMSCFD en cada una de las plantas. 
2.1 Selección del combustible 
Inicialmente, se selecciona el carbón como combustible sólido, debido a la experiencia 
comercial con la que cuentan las tecnologías de conversión termoquímica y a su vez, por 
la disponibilidad actual de este tipo de recursos para su aprovechamiento.  
2.1.1 Factor de emisión de CO2 
Para la selección, se llevó a cabo una comparación con el factor de emisión de CO2 para 
diferentes carbones. A partir de la calculadora FECOC 20162, se evaluaron 10 carbones 
de diferentes regiones del país y 1 carbón genérico. Dicho carbón genérico se estima en 
                                               
 
2 Herramienta ofrecida por la Unidad de Planeación Minero Energética (UPME) para determinar 
los factores de emisión de CO2 para combustibles colombianos. Disponible en: 
http://www.upme.gov.co/Calculadora_Emisiones/aplicacion/calculadora.html. 
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la calculadora FECOC, con el análisis próximo y elemental de cada combustible (Tabla 2-
1), como un valor promedio de los diferentes tipos de carbones que dispone la 
herramienta. 
Tabla 2-1: Análisis últimos, próximos y poder calorífico de carbones colombianos. 
Combustible 






%C %H %O %N %S %Cz %HM %MV %CF 
Carbón 
genérico 
69,2 4,9 10,4 1,0 4,5 10,7 7,6 26,5 58,7 28.760 2.535 
Carbón Cesar 59,0 4,8 13,8 0,0 1,5 20,9 0,0 33,7 45,4 26.622 2.161 
Carbón 
Guajira 
79,0 5,5 8,8 1,7 0,7 8,3 8,2 34 49,5 30.417 2.894 
Carbón 
Cundinamarca 
60,4 5,1 20,1 1,5 0,8 10,2 3,9 28,4 57,5 29.170 2.214 
Carbón Cauca 
- Valle del 
Cauca 
68,4 4,9 1,1 0,1 15,6 9,8 0,0 31,8 58,4 31.212 2.508 
Carbón Norte 
de Santander 





51,9 5,5 23,6 1,0 1,5 16,4 0,0 41,5 42,8 20.948 1.903 
Carbón 
Santander 




73,4 4,8 10,1 1,5 1,1 9,1 0,0 7,23 83,6 29.205 2.691 
Carbón 
Boyacá 
83,3 4,7 1,1 1,5 0,5 11,5 5,2 35,4 47,9 35.206 3.053 
Carbón 
Antioquia 
62,2 4,5 18,0 1,2 1,7 12,4 14,7 35,9 37,1 24.405 2.277 
Nota: *Base húmeda; Cz: Cenizas; HM: Humedad, MV: Material volátil, CF: Carbono fijo; 
FE: Factor de Emisión. 
Para cada carbón se tienen en cuenta los valores de Poder Calorífico Inferior (PCI) y 
Factor de Emisión de CO2 (FE) para calcular el flujo másico de combustible quemado 
(ver Ecuación (2.1)) y CO2 emitido (ver Ecuación (2.2)) en función de una potencia 
eléctrica hipotética (0,5 – 2,5 MWe) y en función de una eficiencia termodinámica 
hipotética del 35% para el ciclo de potencia. Además, para este análisis, se considera el 
% de exceso de aire equivalente a 0 (Combustión ideal). Por tanto, el flujo másico de 
combustible se calcula como sigue: 








Con la Ecuación (2.2), se calcula el flujo másico de CO2:  
 
?̇?𝐶𝑂2 = 𝐹𝐸 ∗ ?̇?𝑐 (2.2) 
  
Donde 𝐹𝐸 es el factor de emisión del combustible [kg-CO2 / kg-carbón]. 
2.1.2 Capacidad de generación de CO2 
Analizando el FE para cada carbón de diferentes regiones del país, se muestra que hay 
un potencial muy diverso en función de la procedencia del combustible. En la Figura 2-1, 
se muestra que el carbón con mayor potencial de producción de CO2 es el carbón de 
Boyacá, debido a su alta composición de carbono (83,3% en BH). De manera similar 
sucede con el carbón de la Guajira y Norte de Santander con 79% y 76,8% de C, 
respectivamente. Por esta razón, se seleccionan estos tres carbones para la evaluación 
energética y el carbón genérico (con FE = 2.535 kg-CO2/t de carbón) como combustible 


















Carbón Cauca - Valle del Cauca
Carbón Norte de Santander





Factor Emisión (kg-CO2/t de combustible)
Figura 2-1: Factor de emisión de CO2 de carbones colombianos. 
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2.1.3 Capacidad de generación de potencia eléctrica 
La generación de potencia eléctrica varía en función de la cantidad de combustible y de 
su PCI. Sin embargo, para la misma capacidad de generación de potencia eléctrica, se 
requiere mayor o menor cantidad de combustible dependiendo de su energía química y 
así mismo, su capacidad de generación de CO2 cambia. En la Figura 2-2, se aprecia que 
al aumentar la generación de electricidad (de 0,5 a 2,5 MWe) se requiere un mayor flujo 
de combustible. Para los cuatro carbones evaluados se muestra que hay una capacidad 
de generación específica de 10,066 MJ/kg, 10,646 MJ/kg, 12,322 MJ/kg y 10,930 MJ/kg 
para el carbón genérico, Guajira, Boyacá y Norte de Santander, respectivamente. Por lo 
tanto, el PCI es un parámetro a evaluar para mejorar la eficiencia energética de la planta. 
 
Figura 2-2: Comparación de generación de CO2 en función de la potencia eléctrica. 
 
 
2.2 Análisis energético 
El análisis termodinámico, parte de la integración de la primera y segunda ley de la 
termodinámica (Ecuación (2.3)). Esta ecuación generalizada se aplica a cada uno de los 
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Simplificando la Ecuación (2.3) y asumiendo estado estacionario (𝑑𝑈 𝑑𝑡⁄ = 0) para cada 
subsistema y despreciando la energía cinética y potencial resulta en: 
 






Se aplica la Ecuación (2.4), de acuerdo al equipo que se esté analizando, y si se trata de 
un volumen de control adiabático o si hay flujo de trabajo con sus alrededores. 
2.2.1 Unidad Separadora de Aire (ASU) 
La separación criogénica de aire es un proceso de destilación multi-etapa de baja 
temperatura, típicamente realizado por medio de un sistema doble-columna. El estado 
del arte en este tipo de procesos nos evidencia su amplio uso comercial, pero, aun así, 
su elevado gasto energético. La operación tiene un gasto aproximado de 0,25 kWh por 
kg de O2 con una pureza mayor al 99,5 % en volumen [51, 52]. Este valor se tomó como 
referencia para calcular el gasto energético del proceso, en función del flujo másico de 
oxígeno que ingresa al gasificador. Por tanto, la cantidad de oxígeno producida en la 
ASU debe ser: 
 
?̇?𝑂2 =  𝑚𝑂2 ∗ ?̇?𝑐   (2.5) 
 
Donde 𝑚𝑂2 es el O2 específico requerido por el carbón (kg-O2/kg-combustible).Para 
calcular el consumo energético de la ASU, se plantea que: 
 
?̇?𝐴𝑆𝑈 = 𝑤𝐴𝑆𝑈 ∗ ?̇?𝑂2  (2.6) 
 
Donde 𝑤𝐴𝑆𝑈 es el consumo eléctrico específico de separación de O2 (kWh/kg-O2). 
2.2.2 Gasificación, combustión y oxicombustión 
Para el proceso de gasificación, combustión y oxicombustión, se emplea el modelo 
matemático desarrollado por Chejne & Hernandez [54] aplicado a partículas sólidas de 
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carbón sumergidas en un reactor de lecho fluidizado burbujeante con las condiciones de 
operación de la Tabla 2-2. El modelo se ejecuta en lenguaje Fortran, mediante el 
compilador de código Microsoft Visual Studio®, donde se indican parámetros de entrada 
relacionados con las características granulométricas y de composición del combustible, 
flujo y composición de los gases de entrada, datos geométricos del reactor, y datos 
cinéticos para especificar los valores de las tasas de reacción que se simulan en el 
proceso. 
Tabla 2-2: Principales parámetros de operación de gasificación, combustión y 
oxicombustión de carbón. 
Ítem Unidad Valor 
Constantes de operación   
Temperatura y presión  kPa/°C 2.026/950 
Conversión de carbón % 100 
Consumo de pulverizadores y preparación 
de carbón 
kJ/kg de carbón 50 
Pérdida de calor por las paredes (% del 
PCI del carbón) 
% 2 
Gasificador   
Relación de vapor kg-H2O/kg de 
carbón 
0,7 
Relación de oxígeno kg-O2/kg de carbón 0,5 
Temperatura de vapor  °C 327 
Temperatura de O2 °C 405 
Temperatura a la salida del enfriador de 
syngas 
°C 35 
Combustor/oxi-combustor   
Ratio de equivalencia aire (CT) - 0,5 
Relación de oxígeno (OXY) kg-O2/kg de carbón 1,6 
Tasa de recirculación de flue gas (OXY) - 0,7 
Temperatura de flue gas recirculado (OXY) °C 300 
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El modelo de lecho fluidizado burbujeante, tiene la característica de desarrollarse en una 
sola dimensión, en estado estacionario. Incluye dos tipos de fluidos: emulsión y burbuja; 
así mismo, incluye dos fases: sólida y gaseosa. Teniendo en cuenta los parámetros de 
operación a alta presión, se ejecutó el modelo aplicando las modificaciones de Chejne et 
al. [55], especialmente para las cinéticas de reacción. 
 
Existen tres categorías de reactores, clasificados en función del régimen al interior del 
reactor: flujo de arrastre, lecho fluidizado y lecho móvil. Puesto que el modelo de reactor 
empleado en la simulación es en lecho fluidizado, se tiene en cuenta los parámetros de 
diseño de la Tabla 2-3. 
 
Tabla 2-3: Características de diseño del reactor de lecho fluidizado [56]. 
Parámetro Descripción 
Régimen de flujo Fluidizado burbujeante 
Preparación de la alimentación Molienda 
Sistema de alimentación Tornillo sinfín 
Deterioro del Tar Predominante 
Tiempo de residencia minutos 
Capacidad específica moderada-alta 
Tamaño promedio de partícula (mm) 0 - 6 
Conversión de carbon (%) 100 
 
2.2.3  Acondicionamiento y limpieza de gas 
En la etapa de limpieza y acondicionamiento, se deben retirar compuestos contaminantes 
que generalmente incluyen material particulado, hidrocarburos condensables, 
compuestos azufrados, compuestos nitrogenados, álcali metales y compuestos clorados. 
Si el uso final del gas de síntesis es para aprovechamiento en turbinas para la 
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Unidad Método de separación 
Material particulado <30 mg/m3 Ciclón 
Alkali metales <0,02 ppmv Condensación 
Compuestos azufrados <20 ppmv MDEA 
Compuestos 
nitrogenados 
<50 ppmv Absorción en agua 
Haluros <1 ppmv 
Adsorción (Carbón activado, 
alumina, óxidos alkali) 
Tar 0 mg/m3 Craqueo térmico / catalítico 
 
 Tar 
Generalmente, se utiliza el término “tar” para describir aquellos componentes orgánicos 
condensables tales como compuestos oxigenados, éteres fenólicos, alquilfenoles, éteres 
heterocíclicos e hidrocarburos poliaromáticos que se forman a partir de la 
descomposición térmica del combustible [58].  
 
Para la separación del tar, se utilizan torres de absorción donde el agente absorbente es 
agua o solventes no polares, teniendo en cuenta que la composición del tar está 
predominada por compuestos polares, no polares y heterocíclicos [57].  
 
Existe una gran dificultad para separar estos componentes, debido a su variada 
naturaleza química los cuales, a elevadas temperaturas, se condensan causando 
problemas de obstrucción y daños en los equipos. Otros componentes, por su parte, 
pueden afectar la actividad catalítica en los procesos posteriores a la gasificación. 
 
Por lo tanto, la mejor forma de evitar los problemas asociados al tar, es a través de la 
variación en las condiciones de la gasificación para reducir su formación. La alternativa 
que se maneja para la planta, es mediante el craqueo térmico del tar, el cual permite 
descomponerlo en gases no condensables. Dicha descomposición es posible a 
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temperaturas entre 950 – 1300°C [58]. Por otra parte, la tecnología de lecho fluidizado, 
permite un craqueo térmico eficiente por los altos volúmenes de material, tiempos de 
residencia del orden de minutos y además por la alta temperatura en el reactor. 
 
 Compuestos nitrogenados 
La operación más indicada para retirar compuestos nitrogenados, es mediante torres de 
aspersión de agua. Esta tecnología se propone para la planta IGCC debido a que ofrece 
ventajas para la recuperación del absorbente en forma de sal de amonio (para el caso del 
NH3 y HCN). En la operación se alcanza una remoción del 99% de este tipo de 
componentes, operando a temperatura ambiente.  
 
 Remoción de ácidos 
Para calcular los requerimientos energéticos y los flujos de los solventes químicos en la 
unidad de lavado del gas de síntesis, se recurre a la literatura para comparar valores 
típicos de capacidad de absorción de H2S, suponiendo que es el principal compuesto a 
remover. 
  
De acuerdo con la simulación planteada por Moioli et al. [59], se establece que uno de los 
solventes que tiene alta capacidad de captura de H2S (limitando su concentración en 
proporciones menores a las 20 ppm en el gas limpio), es la MDEA. Puesto que el 
proceso es equivalente a la absorción química para la captura de CO2, se proponen 
condiciones muy específicas en el sistema con el fin de limitar la captura de CO2 
(producto de interés) y aumentar la separación de H2S.  
 
Para limitar la absorción de CO2, cuya tasa de reacción es más baja frente a la que 
presenta H2S, se debe asegurar en la columna de absorción cortos periodos de contacto 
(obtenido mediante la reducción del diámetro de la columna para evitar la permanencia 
en cada etapa) y un bajo contenido de MDEA en la solución acuosa.  
 
Generalmente, se utilizan altas concentraciones de MDEA en el solvente, aprovechando 
su alta capacidad de carga; sin embargo, la concentración puede ser menor, incluso de 
hasta 5% en peso. Por tanto, se selecciona una disolución acuosa de MDEA al 10% en 
peso.  
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De igual forma, se establece una relación másica en la torre de absorción para el líquido 
y el gas de interés (𝐿 𝐺𝑖⁄ ) equivalente a 161 kg-MDEA/kg-H2S [59]. Tal como lo muestra 
la literatura, al utilizar un solvente MDEA al 10% (baja concentración), se requiere un 
mayor flujo en la torre de absorción para asegurar la capacidad de absorción deseada 
para el H2S y una baja absorción de CO2. Para el balance de energía, se toma como 
referencia el estudio de Moioli et al. [59] quienes reportan un gasto energético específico 
y aproximado en el re-hervidor (?̇?𝑟𝑒𝑔) de 40,5 MJ/kg-H2Sabsorbido. 
 
 Desulfuración de gas 
Para la remoción de compuestos azufrados en el flue gas de los procesos de combustión 
y oxi-combustión, existe un alto despliegue tecnológico en cuanto a unidades FGD (“Flue 
Gas Desulfurization”) en el que se emplea carbonato de calcio (CaCO3) para llevar a 
cabo las siguientes reacciones químicas: 
 
𝑆𝑂2(𝑔) + 𝐶𝑎𝐶𝑂3(𝑠) = 𝐶𝑎𝑆𝑂3(𝑠) + 𝐶𝑂2(𝑔) (2.7) 
 
𝐶𝑎𝑆𝑂3(𝑠) + 𝐻2𝑂(𝑙) +
1
2⁄ 𝑂2(𝑔) = 𝐶𝑎𝑆𝑂4(𝑔) + 𝐻2𝑂 (2.8) 
 
A partir de las reacciones anteriores, se establecen los balances molares para calcular la 
cantidad estequiométrica de 𝐶𝑎𝐶𝑂3(𝑠), 𝐻2𝑂(𝑙) y 𝑂2(𝑔) necesarios para la reacción. 
 
 Haluros de hidrógeno y trazas de metal 
 
Principalmente HCl y otros haluros de hidrógeno, son comúnmente removidos por 
absorción con solución cáustica o, de forma alternativa con agua. Para la simulación se 
establece que el enfriamiento del gas conduce a la condensación de la mayoría de los 
metales, particularmente álcali-metales, lo cual ocurre por debajo de los 600°C. Por lo 
tanto, durante la etapa de enfriamiento se asume la separación completa de los 
compuestos metálicos. 
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2.2.4 Ciclos de potencia 
 Ciclo Brayton 
 
Para el cálculo del flujo másico de aire, se halla la relación entre el aire estequiométrico y 
el gas de síntesis, en función de la composición de este último. De acuerdo con Basu 
[60], la relación de equivalencia (ER) debe estar entre 0 y 1, para la combustión del gas 










Donde ?̇?𝑎 es el flujo másico de aire (kg/s), ?̇?𝑎,𝑠𝑡 es el flujo másico de aire 
estequiométrico (kg/s) y ?̇?𝑠𝑦𝑛 es el flujo másico del gas de síntesis (kg/s). Para simplificar 
el análisis se asume que 𝐸𝑅 = 0,5 parámetro con el cual se calcula el flujo de aire 
requerido en la cámara de combustión. 
 
El trabajo requerido por el compresor, se expresa a partir de la eficiencia isentrópica del 
mismo (Ecuación (2.10)).  
 






















   (2.11) 
 
Despejando de la Ecuación (2.11) se tiene que 𝑇𝑠,𝑟𝑒𝑎𝑙 es: 
 
𝑇𝑠,𝑟𝑒𝑎𝑙 =




En la ecuación (2.12) 𝑇𝑠,𝑖𝑑𝑒𝑎𝑙 se puede calcular así: 
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𝛾 ∗ 𝑇𝑒 (2.13) 
  
Dónde ∏ es la relación de compresión y 𝛾 el coeficiente de dilatación adiabática (𝐶𝑝 𝐶𝑣⁄ ). 
 
Por último, se calcula el trabajo requerido por el compresor: 
?̇?𝑐𝑝𝑟 = ?̇?𝑎 ∗ 𝐶𝑝,𝑎 ∗ Δ𝑇𝑟𝑒𝑎𝑙 (2.14) 
 
Para simular la cámara de combustión en la turbina, se utiliza una librería de distribución 
libre denominada Cantera, la cual proporciona varios ejemplos de programación para 
diferentes análisis entre los que se encuentra el cálculo de propiedades termodinámicas, 
cinéticas y de transporte para diversas especies y sustancias comúnmente empleadas en 
procesos de combustión. Se selecciona la sub-rutina ‘combustor.py’ la cual permite 
simular un quemador para combustibles gaseosos, utilizando el mecanismo de reacción 
‘gri30’; este mecanismo comprende 53 especies y 553 reacciones. Dicha rutina se 
programa en lenguaje Python por lo que se hace necesario utilizar el compilador de 
código Anaconda. 
 
Para el caso de este reactor de una mezcla de gas ideal, se utiliza la temperatura en 
lugar de la energía interna total, como una propiedad de estado. Para un gas ideal, se 
puede reescribir la energía interna total en términos de la fracción másica: 
 





Donde ?̇?𝑠 es el flujo másico total del gas de síntesis,  𝑦𝑖 y 𝑢𝑖 corresponden a la fracción 
másica y energía interna específica de la especie 𝑖 en el gas, respectivamente. 
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Sustituyendo las derivadas correspondientes, se obtiene el balance de energía en 























Donde el subíndice 𝑒 corresponde a la especie 𝑖 en la salida y ?̇? a la tasa de generación. 
La Ecuación (2.17) se resuelve para las condiciones de entrada al quemador en función 
de la composición másica del gas de síntesis, presión y temperatura del comburente. 
Esta expresión se puede simplificar para calcular la tasa de calor liberado por la reacción, 
considerando el quemador homogéneo, de volumen fijo, adiabático y en estado 
estacionario: 
 















En el Anexo B. se visualiza el código descrito para calcular la tasa de generación de calor 
liberado por la combustión y la temperatura alcanzada por los gases de exhausto. Esta 
última temperatura, se toma como dato de entrada para realizar los balances de masa y 
energía en la turbina de gas. 
 
El calor liberado por la combustión, se compara con el obtenido a partir del PCI del gas 
de síntesis: 
 
?̇? = ?̇?𝑠𝑦𝑛 ∗ 𝑃𝐶𝐼𝑠𝑦𝑛 (2.19) 
 
Puesto que, termodinámicamente, la turbina ejerce la función contraria al compresor, se 
establece por definición que la eficiencia isentrópica de la turbina corresponde a: 
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Simplificando la expresión anterior, se puede expresar la eficiencia de la turbina, como 





   (2.21) 
 
Despejando de la Ecuación (2.21) se tiene que 𝑇𝑠,𝑟𝑒𝑎𝑙 es: 
 
𝑇𝑠,𝑟𝑒𝑎𝑙 = 𝜂𝑡𝑔 ∗ (𝑇𝑠,𝑖𝑑𝑒𝑎𝑙 − 𝑇𝑒) + 𝑇𝑒 (2.22) 
 








∗ 𝑇𝑒 (2.23) 
Donde 𝛾 es el coeficiente de dilatación adiabática (𝐶𝑝 𝐶𝑣⁄ ). 
 
Una vez calculada la temperatura de salida real, se calcula el trabajo generado por la 
turbina de gas: 
 
?̇?𝑡𝑔,𝑟𝑒𝑎𝑙 = (?̇?𝑎 + ?̇?𝑠𝑦𝑛) ∗ 𝐶𝑝̅̅ ̅ ∗ Δ𝑇𝑟𝑒𝑎𝑙  (2.24) 
 
Donde 𝐶𝑝̅̅ ̅ es la capacidad calorífica promedio (kJ/kg-K). 
 
Una vez calculado el trabajo obtenido en la turbina de gas y el trabajo requerido por el 
compresor de aire, se halla el trabajo neto del ciclo Brayton (Ecuación (2.25)). 
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 Ciclo Rankine Regenerativo 
El análisis energético para el ciclo de vapor se realiza en aquellas plantas que integran 
este proceso (Plantas IGCC, OXY y CT). Para ello, se tienen en cuenta una serie de 
consideraciones iniciales para las condiciones en la que opera la turbina, con el fin de 
poder desarrollar los balances de masa y energía. En la Tabla 2-5 se resumen los datos 
termodinámicos empleados, característicos de turbinas referenciadas a nivel comercial. 
 










Presión kPa 12.200 2.900 600 10.000 - 
Temperatura K 783 789 - - - 
Entalpía kJ/kg 3.370 3.493 - - - 
𝜼∗ % 85 92 86 - 80 
Nota: *Eficiencia isentrópica; AP: alta presión; MP: mediana presión; BP: Baja presión; “- 
“se utiliza para referenciar datos que no se requieren para los balances iniciales. 
 
Inicialmente se realizan los cálculos para el trabajo generado en el ciclo termodinámico, 
estableciendo las potencias específicas para las tres turbinas del ciclo bajo condiciones 
adiabáticas. Posteriormente, se calcula el flujo másico del fluido de trabajo (vapor y/o 
agua).  
 
De manera análoga al compresor, se calcula el trabajo específico de cada cuerpo de la 
turbina, a partir de su eficiencia isentrópica: 
 








De la Ecuación (2.26), se despeja  ℎ𝑠: 
 
ℎ𝑠 = ℎ𝑒 − 𝜂𝑡𝑣 ∗ (ℎ𝑒 − ℎ𝑠,𝑖𝑑𝑒𝑎𝑙) (2.27) 
 
Una vez calculada la entalpía de salida, se calcula el trabajo real generado por la turbina: 
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?̇?𝑟𝑒𝑎𝑙 = ?̇?𝑣 ∗ (ℎ𝑒 − ℎ𝑠) (2.28) 
 
Donde ?̇?𝑣, corresponde al flujo másico de vapor que entra en cada turbina (alta, media y 
baja presión). 
 
Una vez calculado el trabajo generado en la turbina de vapor de baja presión, se calcula 
el calor que debe ser retirado en el condensador: 
 
?̇?𝑐𝑑 =  ?̇?𝑣 ∗ (ℎ𝑒,𝑣 − ℎ𝑠,𝑣) (2.29) 
 
Para calcular el trabajo consumido por las bombas de recirculación, se asume que el 
agua es un líquido ideal caloríficamente perfecto. Así mismo, se consideran condiciones 
adiabáticas para cada volumen de control. Por tanto, se plantea que: 
 








Donde 𝜂𝑏 es la eficiencia isentrópica de la bomba. Se tiene que el trabajo ideal en la 
bomba puede expresarse como sigue: 
 





En un proceso ideal, se tiene que no hay generación de entropía; es por esto que se 
puede expresar el cambio de entalpía entre la entrada y salida de la bomba así: 
 





En la Ecuación (2.32) se cumple que 𝑇𝑠,𝑖𝑑𝑒𝑎𝑙 = 𝑇𝑒 y el trabajo ideal en Ecuación (2.31) se 
convierte en: 








Donde 𝑃𝑒 y 𝑃𝑠 son las presiones a la entrada y a la salida de la bomba, respectivamente.  
 
De la Ecuación (2.30), se despeja ℎ𝑠 y se reemplaza el trabajo ideal de la Ecuación 
(2.33) en función de ∆𝑃 = 𝑃𝑒 − 𝑃𝑠, quedando: 
 








Conociendo la entalpía de salida, entonces se calcula el trabajo real requerido por la 
bomba: 
 
?̇?𝑟𝑒𝑎𝑙 = ?̇?𝑎𝑔 ∗ (ℎ𝑒 − ℎ𝑠) (2.35) 
 
Donde ?̇?𝑎𝑔, corresponde al flujo másico de agua que ingresa a cada bomba. 
 
El agua recirculada que ingresa a la caldera de recuperación de calor (HRSG), 
previamente se calienta para reducir las irreversibilidades involucradas en la generación 
de vapor, y de esta forma, favorecer la eficiencia termodinámica del ciclo de potencia. 
Para ello, se extrae vapor saliente de la turbina de mediana presión, por lo que el balance 
de energía en el pre-calentador de agua es: 
 
?̇?𝑓𝑡 ∗ 𝑥 ∗ ℎ𝑒,1 + (1 − 𝑥) ∗ ?̇?𝑓𝑡 ∗ 𝑥 ∗ ℎ𝑒,2 = ?̇?𝑓𝑡 ∗ ℎ𝑠 (2.36) 
 
En la Ecuación (2.36), 𝑥 es la fracción de vapor que se extrae después de la expansión 
en la turbina MP, ?̇?𝑓𝑡 es el flujo másico total del fluido de trabajo que se utiliza en todo el 
ciclo y ℎ𝑒,1 y ℎ𝑒,2 son las entalpías específicas del vapor y agua que ingresan en el “Feed-
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Para aproximar el caudal de agua necesario en el ciclo termodinámico, se relaciona la 
potencia total del ciclo Rankine regenerativo y la sumatoria de las potencias específicas 
de las turbinas de alta, media y baja presión menos el trabajo específico de las bombas 




𝑤𝑡𝑣,𝐴𝑃 + 𝑤𝑡𝑣,𝑀𝑃 + 𝑤𝑡𝑣,𝐵𝑃 − 𝑤𝑏,1 − 𝑤𝑏,2
 (2.38) 
 
Donde ?̇?𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 es la potencia total del ciclo, calculada a partir del máximo calor que puede 
ser suministrado en la caldera de recuperación de calor (HRSG). 
 
En la HRSG se calcula el calor entregado por los gases de exhausto de la turbina de gas, 
y el calor requerido por el ciclo para la generación de potencia. Ambos calores deben ser 
aproximados, por lo cual se plantea que: 
 
?̇?𝑎𝑝𝑜𝑟𝑡𝑎𝑑𝑜 = ?̇?𝑔𝑒 ∗ ?̅?𝑝 ∗ ∆𝑇 + ?̇?𝑎𝑔,𝑔𝑒 ∗ ∆𝐻𝑐𝑜𝑛𝑑  (2.39) 
 
Donde ?̇?𝑔𝑒 es el flujo másico de los gases de exhausto, ?̅?𝑝 es la capacidad calorífica 
promedio de la mezcla y ∆𝑇 es la diferencia de temperaturas entre la entrada y la salida 
de los gases en la HRSG; ?̇?𝑎𝑔,𝑔𝑒 es el flujo másico de agua en los gases de exhausto, y 
∆𝐻𝑐𝑜𝑛𝑑  la entalpía de condensación del agua teniendo en cuenta la temperatura de salida 
(35°C). Por otra parte, el calor recibido corresponde a: 
 
?̇?𝑟𝑒𝑐𝑖𝑏𝑖𝑑𝑜 = ?̇?𝑓𝑡 ∗ [(ℎ𝑠,𝑣,𝐻𝑅𝑆𝐺 − ℎ𝑒,𝑎𝑔,𝐻𝑅𝑆𝐺) + (ℎ𝑒,𝑡𝑣,𝑀𝑃 − ℎ𝑠,𝑡𝑣,𝐴𝑃)] (2.40) 
 
Donde ℎ𝑠,𝑣 es la entalpía específica del vapor a la salida de la HRSG (equivalente a la 
entalpía de entrada de la turbina de alta presión), ℎ𝑒,𝑎𝑔,𝐻𝑅𝑆𝐺 es la entalpía específica del 
agua a la entrada de la HRSG (equivalente a la entalpía de salida de la bomba número 2 
de la Figura 2-3), ℎ𝑒,𝑡𝑣,𝑀𝑃 es la entalpía específica del vapor a la entrada de la turbina de 
mediana presión y ℎ𝑠,𝑡𝑣,𝐴𝑃 es la entalpía específica del vapor a la salida de la turbina de 
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alta presión. Puesto que ?̇?𝑎𝑝𝑜𝑟𝑡𝑎𝑑𝑜 = ?̇?𝑟𝑒𝑐𝑖𝑏𝑖𝑑𝑜 y reemplazando la Ecuación (2.38) en 
(2.40), resulta en: 
 
?̇?𝑔𝑒 ∗ 𝐶𝑝 ∗ ∆𝑇 + ?̇?𝑎𝑔,𝑔𝑒 ∗ ∆𝐻𝑐𝑜𝑛𝑑
=
?̇?𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙
𝑤𝑡𝑣,𝐴𝑃 + 𝑤𝑡𝑣,𝑀𝑃 + 𝑤𝑡𝑣,𝐵𝑃 − 𝑤𝑏,1 − 𝑤𝑏,2
∗ [(ℎ𝑠,𝑣,𝐻𝑅𝑆𝐺 − ℎ𝑒,𝑎𝑔,𝐻𝑅𝑆𝐺) + (ℎ𝑒,𝑡𝑣,𝑀𝑃 − ℎ𝑠,𝑡𝑣,𝐴𝑃)] 
(2.41) 
 
Despejando ?̇?𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙, se tiene que: 
 
?̇?𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 =
(?̇?𝑔𝑒𝐶𝑝∆𝑇 + ?̇?𝑎𝑔,𝑔𝑒∆𝐻𝑐𝑜𝑛𝑑)(𝑤𝑡𝑣,𝐴𝑃 + 𝑤𝑡𝑣,𝑀𝑃 + 𝑤𝑡𝑣,𝐵𝑃 − 𝑤𝑏,1 − 𝑤𝑏,2)
[(ℎ𝑠,𝑣,𝐻𝑅𝑆𝐺 − ℎ𝑒,𝑎𝑔,𝐻𝑅𝑆𝐺 ) + (ℎ𝑒,𝑡𝑣,𝑀𝑃 − ℎ𝑠,𝑡𝑣,𝐴𝑃)]
 (2.42) 
 
De la Ecuación (2.42), todos los parámetros son conocidos, y con ?̇?𝑡𝑜𝑡𝑎𝑙 se aproxima el 
valor del caudal de agua necesario de acuerdo con la Ecuación (2.38). 
 Ciclo combinado 
Para la planta IGCC, se evalúa el ciclo de potencia a partir de la integración de varios 
componentes: ciclo Brayton, ciclo Rankine Regenerativo, HRSG, y demás elementos 
auxiliares (Figura 2-3). En este esquema no se muestra la integración de la torre de 
enfriamiento, pero se realiza el balance de masa y energía de manera análoga tanto para 
la torre como para el ciclo de potencia de vapor. Esto con el fin de conocer la cantidad de 
agua como fluido de trabajo a través del condensador, en función de las condiciones 
termodinámicas que ofrezca la IGCC. 
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 Celda de Combustible de Óxido Sólido (SOFC) 
La capacidad de generación de energía eléctrica en una celda de combustible está 
directamente relacionada con las reacciones químicas que en ella ocurren. Así mismo, la 
energía libre de Gibbs es la magnitud de referencia para conocer cuál es la energía 
generada en la reacción, disponible para realizar un trabajo externo y despreciando 
cualquier trabajo realizado por cambios de presión o volumen. Para el análisis, solo se 




2⁄ 𝑂2 → 𝐻2𝑂 (2.43) 
 
El cambio de la energía libre de Gibbs se define como el balance energético entre las 









Figura 2-3: Diagrama simplificado de un ciclo combinado de potencia. 
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Donde ?̅?𝑓 son las energías de formación por mol de las especies que constituyen la 
reacción. La ecuación anterior, puede ser reformulada a partir del cálculo de la variación 
de la energía libre de Gibbs a través de la entalpía y entropía: 
 
∆?̅?𝑓 = ∆ℎ̅𝑓 − 𝑇∆𝑠 (2.45) 
 
Donde ∆ℎ̅𝑓 es el cambio en la entalpía de formación, ∆?̅? es la variación de la entropía y 𝑇 
la temperatura a la que ocurre la reacción.  
 
El cambio en la energía libre de Gibbs de formación de la reacción química está 
relacionada con el voltaje que se puede obtener en la celda de combustible. 
Considerando el proceso reversible, es decir, que no hay pérdidas, toda la energía libre 
de Gibbs se puede convertir en electricidad.  
 
Por cada mol de H2 usado en la reacción, el número de electrones que pasa a través del 
circuito externo es 2 ∗ 𝑁𝐴, siendo 𝑁𝐴 el número de Avogadro o el número de partículas 
comprendidas en una mol de átomos o moléculas (6,022*1023). Sabiendo que – 𝑒 es la 
carga de dichos electrones, la carga total que fluye en el circuito se define como −2𝑁𝐴 ∗
𝑒. El producto entre el número de Avogadro y la carga de un electrón es la constante de 
Faraday (𝐹), definida como la cantidad de carga eléctrica (en valor absoluto) en una mol 
de electrones; es decir: 
 
𝐹 = |𝑁𝐴 ∗ −𝑒| (2.46) 
 
Teniendo en cuenta que toda la energía libre de Gibbs se puede equiparar con el trabajo 
eléctrico realizado (proceso reversible), se tiene que: 
 
−2 ∗ 𝐹 ∗ 𝐸 = ∆?̅?𝑓 (2.47) 
 
Donde 𝐸 es el voltaje de la celda de combustible. 
 
Evaluando el efecto de la presión y la concentración de las especies en la reacción, se 
asocia su actividad en función de la presión parcial; se plantean las ecuaciones de Nernst 
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y su potencial, definido como el voltaje reversible de una celda combustible a unas 
condiciones de temperatura y presión determinadas. Dicho esto, la energía libre de Gibbs 
se expresa como sigue: 
 
∆?̅?𝑓 = ∆?̅?𝑓







0 es el cambio en la energía libre de Gibbs de formación a presión estándar y 
a una temperatura determinada, 𝑝 es la relación 𝑃𝑖 𝑃
0⁄  siendo 𝑃𝑖 la presión parcial de la 






























⁄  corresponde al voltaje reversible a presión estándar representado 











Para tener mayor precisión en el modelo planteado, y de acuerdo con Siefert & Litster 
[15] se incluyen las pérdidas de potencial debido a pérdidas óhmicas y debido al 
sobrepotencial del electrodo. Por tanto, el voltaje real ofrecido por la SOFC (entre ánodo 
y cátodo), se puede estimar como: 
 
















0 + 1) (2.52) 
 
De la Ecuación (2.52) se tiene que 𝑖 es la densidad de corriente en la operación [𝐴 𝑐𝑚2⁄ ] 
y (𝛼𝑧) es el coeficiente de transferencia de masa que se asume con valor equivalente a 
dos con el fin de estimar la densidad de corriente de intercambio de la reacción (𝑖𝑜
0). Los 
valores de la resistencia por área específica (𝐴𝑆𝑅) y el intercambio de la densidad de 
corriente en el electrodo (𝑖𝑜
0) son funciones de la temperatura. Tanto 𝐴𝑆𝑅 y 𝑖𝑜
0 se pueden 
calcular a partir del ajuste de datos disponibles en la base de datos de Rolls Royce Fuel 
Cell Systems, cuyas correlaciones son planteadas por Siefert & Litster [15]: 
 




















Donde 𝑝 está dada en atm y T en grados kelvin. Por último, se calcula el trabajo eléctrico 
realizado por el movimiento de los electrones a través del circuito externo y en función de 
la temperatura, presión y composición del gas: 
 
?̇?𝑆𝑂𝐹𝐶 = −2𝐹𝐸𝑟𝑒𝑎𝑙 (2.55) 
2.2.5 Torre de enfriamiento 
Teniendo en cuenta la energía requerida para enfriar el vapor que sale de la turbina de 
baja presión, se calcula el flujo de agua que se debe bombear al condensador para el 
enfriamiento de dicho vapor (Figura 2-4). Se establece una temperatura de 40°C a la 
salida del agua recirculada, con el fin de asegurar un correcto enfriamiento, puesto que 
en las tablas de vapor se encuentra que la temperatura de saturación a 10 kPa (presión 
de entrada al condensador) es 45,8°C.  
 
En primera instancia se calcula el flujo volumétrico de agua que se necesita en el 
condensador; para ello, se estima el calor retirado por el fluido de trabajo: 
 
?̇?𝑎𝑔 = −?̇?𝑐𝑑 =  ?̇?𝑣 ∗ (ℎ𝑒,𝑣 − ℎ𝑠,𝑣) (2.56) 
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Donde −?̇?𝑐𝑑 es el calor conducido en el condensador al fluido de trabajo, ?̇?𝑣 es el flujo 
másico de vapor procedente de la turbina de baja presión, ℎ𝑒,𝑣 y ℎ𝑠,𝑣 son las entalpías 
específicas del vapor de agua a la entrada y a la salida del condensador, 
respectivamente.  
 
En la Ecuación (2.56), ?̇?𝑎𝑔 corresponde al calor sensible ganado por el fluido de trabajo. 
Dicho calor debe ser igual al calor conducido, calculado a partir de: 
 
?̇?𝑎𝑔 = ?̇?𝑎𝑔 ∗ (∆ℎ) = ?̇?𝑎𝑔 ∗ [(𝐶𝑝,𝑎𝑔 ∗ ∆𝑇) + (𝑉 ∗ ∆𝑃)] (2.57) 
 
Asumiendo que durante el paso no hay caída de presión (∆𝑃 = 0), se puede obtener el 







Donde ∆𝑇 es la diferencia de temperaturas entre la entrada y la salida del agua por su 
paso en el condensador. 
 
Una vez calculado el flujo másico de agua en el condensador, se calcula la cantidad de 
agua que se debe invertir en la torre en función de la cantidad de aire para enfriamiento, 
teniendo en cuenta las pérdidas por evaporación de agua. Este flujo másico de agua 
invertido, está dado por la diferencia entre las humedades específicas (𝜔) tanto a la 
entrada, como a la salida de la corriente de aire, multiplicado por el flujo másico de aire 
seco. Por lo tanto, las ecuaciones de balance para la torre de enfriamiento corresponden 
a: 
 
Flujo másico de vapor en el aire de entrada, 
?̇?𝑣,𝑒 = 𝜔𝑎,𝑒 ∗ ?̇?𝑎 (2.59) 
 
Flujo másico de vapor en el aire de salida, 
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?̇?𝑣,𝑠 = 𝜔𝑎,𝑠 ∗ ?̇?𝑎 (2.60) 
 
Por lo tanto, la diferencia entre la Ecuación (2.59) y (2.60), resulta en el flujo másico de 
agua invertida: 
 
?̇?𝑎𝑔𝑖 = ?̇?𝑎 ∗ (𝜔𝑎,𝑠 − 𝜔𝑎,𝑒) (2.61) 
 
Donde ?̇?𝑎, es el flujo másico de aire seco.  
 
En la Ecuación (2.61), la humedad específica (𝜔) se calcula con la presión y la humedad 





= 𝑀𝑊𝑟𝑎𝑡𝑖𝑜 ∗ (
𝑃𝑣
𝑃 − 𝑃𝑣
) = 𝑀𝑊𝑟𝑎𝑡𝑖𝑜 ∗ (
𝜙 ∗ 𝑃𝑠𝑎𝑡
𝑃 − 𝜙 ∗ 𝑃𝑠𝑎𝑡
) (2.62) 
 
Donde 𝑃𝑣 es la presión parcial de vapor, 𝑃𝑔 es la presión de saturación en función de la 
temperatura, y 𝑃 es la presión total (aire + vapor), asumida en este caso de 101,325 kPa; 
𝑀𝑊𝑟𝑎𝑡𝑖𝑜 corresponde a la relación de los pesos moleculares del vapor de agua y el aire 
seco equivalente a 0,622. 
Figura 2-4: Diagrama simplificado de la torre de enfriamiento y condensador del ciclo 
Rankine regenerativo. 
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Puesto que en el sistema no hay generación de trabajo, ni transferencia de calor con los 
alrededores, la ecuación de energía se reduce a una ecuación de balance de entalpías. 
Combinando las ecuaciones de flujo másico con la ecuación de energía, se establece 
una ecuación global que relaciona el flujo másico de aire seco con el agua de 
enfriamiento que circula entre el reservorio, condensador y aspersor de la torre de 
enfriamiento (Ecuación (2.63)). 
 
∑ ?̇?𝑠 ∗ ℎ𝑠
𝑠




Donde los subíndices 𝑠, 𝑒 se refieren a las corrientes de salida y entrada, 
respectivamente. 
 
De acuerdo con la Figura 2-4, la ecuación global de energía para la torre de enfriamiento 
es: 
 
?̇?𝑎,𝑠 ∗ ℎ𝑎,𝑠 + ?̇?𝑎𝑔,𝑒 ∗ ℎ𝑎𝑔,𝑒 = ?̇?𝑎,𝑒 ∗ ℎ𝑎,𝑒 + ?̇?𝑎𝑔,𝑠 ∗ ℎ𝑎𝑔,𝑠 + ?̇?𝑎𝑔𝑖 ∗ ℎ𝑎𝑔𝑖 (2.64) 
 
Aplicando la ley de conservación de masa para el aire seco, flujo de agua recirculado y el 
flujo de agua invertido, se establece que: 
 
?̇?𝑎,𝑒 = ?̇?𝑎,𝑠 = ?̇?𝑎 (2.65) 
?̇?𝑎𝑔,𝑒 = ?̇?𝑎𝑔,𝑠 = ?̇?𝑎𝑔 (2.66) 
?̇?𝑎𝑔𝑖 = ?̇?𝑎 ∗ (𝜔𝑎,𝑠 − 𝜔𝑎,𝑒) (2.67) 
 
Teniendo en cuenta las consideraciones de las ecuaciones (2.65), (2.66) y (2.67), se 
expresa el balance de masa para la torre de enfriamiento así: 
 
?̇?𝑎 ∗ (ℎ𝑎,𝑠 − ℎ𝑎,𝑒) − ?̇?𝑎 ∗ (𝜔𝑎,𝑠 − 𝜔𝑎,𝑒) ∗ ℎ𝑎𝑔𝑖 = ?̇?𝑎𝑔 ∗ (ℎ𝑎𝑔,𝑠 − ℎ𝑎𝑔,𝑒) (2.68) 
 
Despejando ?̇?𝑎 de la Ecuación (2.68): 
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?̇?𝑎 =
?̇?𝑎𝑔 ∗ (ℎ𝑎𝑔,𝑠 − ℎ𝑎𝑔,𝑒)
(ℎ𝑎,𝑠 − ℎ𝑎,𝑒) − ?̇?𝑎 ∗ (𝜔𝑎,𝑠 − 𝜔𝑎,𝑒) ∗ ℎ𝑎𝑔𝑖
 (2.69) 
 
De esta forma, se calcula el flujo másico de aire seco requerido en la torre de 
enfriamiento. 
2.2.6 Reacción Water-Gas-Shift (WGS) 
Existe un gran número de ecuaciones y expresiones cinéticas publicadas en la literatura 
para el cálculo de la constante de equilibrio de la reacción WGS. Dicha constante, es una 












Dónde T corresponde a la temperatura absoluta (K). La Ecuación (2.70), es derivada de 
los datos termodinámicos obtenidos a temperaturas entre 200 y 550 °C, y se emplea para 
realizar los balances de masa de la reacción WGS en el equilibrio termodinámico. 
 
Sin embargo, Moe (1962) derivó una ecuación empírica y muy simple que representa con 
gran precisión la constante de equilibrio y que de acuerdo con Smith et al. [61], puede ser 
utilizada para diseños computacionales y de simulación con una alta confiabilidad 









Dónde T es la temperatura absoluta (K).  
 
Una vez calculada 𝐾𝑒𝑞 a partir de la Ecuación (2.70) o (2.71), se establecen los 
parámetros de entrada para el balance de masa. En dichos datos se especifican los flujos 
molares de cada especie en la alimentación, y sus respectivas concentraciones molares. 
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Dada la reacción WGS, es posible definir un parámetro para el grado de avance de la 
reacción (𝜉), válido para todas las sustancias involucradas, y que permita calcular la 
evolución de la reacción en el tiempo. La forma alternativa de expresar la reacción WGS 
es: 
 
𝑣𝑐𝑜𝐶𝑂 + 𝑣𝐻2𝑂𝐻2𝑂 − 𝑣𝐶𝑂2𝐶𝑂2 − 𝑣𝐻2𝐻2 = 0 (2.72) 
 
Según Smith [62], lo anterior se puede generalizar de una forma más compacta de la 
siguiente manera: 
 





Donde 𝐴𝑖 representa las diversas sustancias químicas y 𝑣𝑖 representa los números 
estequiométricos teniendo en cuenta el criterio de signos: positivos para los productos de 
la reacción y negativos para los reactantes.  
 
Se plantea entonces, el balance de masa para cada una de las especies: 
 
Balance de masa para CO, 
?̇?𝐶𝑂,𝑠 = ?̇?𝐶𝑂,𝑒 + 𝑣𝐶𝑂 ∗ 𝜉 (2.74) 
 
Balance de masa para H2O, 
?̇?𝐻2𝑂,𝑠 = ?̇?𝐻2𝑂,𝑒 + 𝑣𝐻2𝑂 ∗ 𝜉 (2.75) 
 
Balance de masa para CO2, 
?̇?𝐶𝑂2 ,𝑠 = ?̇?𝐶𝑂2 ,𝑒 + 𝑣𝐶𝑂2 ∗ 𝜉 (2.76) 
 
Balance de masa para H2, 
?̇?𝐻2 ,𝑠 = ?̇?𝐻2,𝑒 + 𝑣𝐻2 ∗ 𝜉 (2.77) 
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Por definición 𝐾𝑒𝑞 se puede expresar en términos de los flujos y concentraciones molares 






(?̇?𝐶𝑂2,𝑒 + 𝑣𝐶𝑂2 ∗ 𝜉) ∗ (?̇?𝐻2,𝑒 + 𝑣𝐻2 ∗ 𝜉)
(?̇?𝐶𝑂,𝑒 + 𝑣𝐶𝑂 ∗ 𝜉) ∗ (?̇?𝐻2𝑂,𝑒 + 𝑣𝐻2𝑂 ∗ 𝜉)
 (2.78) 
 
Conociendo el valor de la constante de equilibrio con la Ecuación (2.70) o (2.71), los 
números estequiométricos de los reactantes y productos, y los flujos molares en la 
alimentación, se resuelve la Ecuación (2.78) para calcular el grado de avance de la 
reacción (𝜉). Por lo tanto, 𝜉 es el parámetro mediante el cual se resuelven los balances 
de masa por especie y de esta forma, hallar los flujos molares de cada especie en la 
salida. La reacción WGS se resuelve en Excel® utilizando el método GRG-Nonlinear. 
2.2.7 Captura de CO2 con MEA 
 Tasa de reacción 
Como aproximación numérica para el proceso de captura de CO2 con MEA, se establece 











Para el sistema CO2-MEA, la reacción es de primer orden con respecto al CO2 y MEA. 
Por lo tanto, la ecuación anterior puede ser reescrita como: 
 
?̇?𝐶𝑂2,𝑀𝐸𝐴 = 𝑘[𝐶𝑂2][𝑀𝐸𝐴] (2.80) 
 
Existen muchas técnicas experimentales usadas por varios investigadores para 
determinar el valor para 𝑘 (constante de reacción), puesto que los datos cinéticos pueden 
ser expresados en términos de ecuaciones empíricas [63, 64]. Una ecuación para hallar 
el valor de 𝑘 con mucha precisión es la sugerida por Hikita et al. [63]: 
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 Regeneración del solvente 
 
El calor requerido para la regeneración del solvente, está compuesto por tres 
componentes (Ecuación (2.82)). El primero hace referencia al calor de desorción de CO2 
requerido para liberar el CO2 desde la solución de MEA, el cual es dependiente de la 
concentración de MEA y la carga de CO2. El segundo componente es el calor sensible 
requerido para calentar el solvente, cuando fluye a través del regenerador, el cual es 
proporcional al flujo del solvente y a la diferencia de temperatura entre el solvente 
entrante y el solvente saliente del regenerador [65]. El tercer componente es el calor 
necesario para vaporizar el agua y de esta forma generar la fuerza de arrastre para la 
regeneración del CO2 [57, 63, 64]. 
 
?̇?𝑟𝑒𝑔 = (?̇?𝐶𝑂2 ∆𝐻𝐶𝑂2) + (?̇?𝑠𝑜𝑙𝑣?̅?𝑝(𝑇𝑒 − 𝑇𝑠)) + (?̇?𝑣𝑎𝑝,𝐻2𝑂𝐻𝑣𝑎𝑝,𝐻2𝑂) (2.82) 
 
Donde ?̇?𝑟𝑒𝑔 es el calor necesario para la regeneración del solvente; ?̇?𝐶𝑂2  es el flujo molar 
del CO2 entrante al regenerador; ∆𝐻𝐶𝑂2  es el calor de desorción del CO2; ?̇?𝑠𝑜𝑙𝑣 es el flujo 
másico promedio del solvente, fluyendo a través del regenerador; ?̅?𝑝 es la capacidad 
calorífica del solvente; (𝑇𝑒 − 𝑇𝑠) es la diferencia de temperatura del solvente a la entrada 
y a la salida del regenerador; ?̇?𝑣𝑎𝑝,𝐻2𝑂 es el flujo molar de agua vaporizada; 𝐻𝑣𝑎𝑝,𝐻2𝑂 es el 
calor latente de vaporización del agua. La columna opera a 110°C en la parte superior y 
a 120°C en la parte inferior a una presión de 2 bar. 
 
 Simulación de la captura 
La estimación del consumo de MEA en la columna de absorción y la regeneración de 
solvente para la captura de CO2, se valida con el software Aspen Hysys®, a partir del 
paquete termodinámico “Acid Gas – Chemical Solvents”. Se utiliza la plantilla de ejemplo 
encontrada en el programa para la separación de componentes ácidos y reconfigurada 
para la captura de CO2 y su separación de la corriente de flue gas (Figura 2-5).  
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2.2.8 Compresión y almacenamiento de CO2 
Se utilizó la ecuación de estado de Peng-Robinson para la simulación de la compresión 
de CO2 en Aspen Hysys®. Se comprime el gas a 110 bar (asumiendo una eficiencia 
isentrópica del 85%, 86% de eficiencia politrópica, relación de compresión equivalente a 
2 en cada etapa y 30°C de caída de temperatura entre cada intercambiador de calor). Se 
integraron 7 etapas de compresión intermediadas por una etapa de enfriamiento con 
agua (Figura 2-6). Se considera que en los intercambiadores de calor la caída de presión 
es despreciable. Con dichas características se alcanza un consumo específico de 454,7 
kJ/kg-CO2, el cual es muy similar al reportado por Moioli et al. [59] para las mismas 
condiciones de trabajo. Según Rostamian & Lotfollahi [67] la ecuación de estado utilizada 







𝑣∗2 + 2𝑏∗𝑣∗ − 𝑏∗2
 (2.83) 
 
Donde 𝑎∗ corresponde al parámetro de energía y 𝑏∗ denota el parámetro para el 







Figura 2-5: Captura de CO2 con MEA en Aspen Hysys®. 
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0,37464 + 1,54226𝑤 − 0,26992𝑤2, 𝑤 ≤ 0
0,379642 + 1,485030𝑤 − 0,164423𝑤2 + 0,016666𝑤3, 𝑤 > 0
 
 
Donde 𝑤 es el factor acéntrico del CO2 y los subíndices 𝑐 y 𝑟 relacionan las propiedades 
críticas y reducidas, respectivamente. 
 
 
2.2.9 Eficiencia energética 
Se define la eficiencia energética (𝜂𝑒𝑛) como la relación entre el trabajo actual de la 










Donde ?̇?𝑓𝑢𝑒𝑙 es el flujo total de energía térmica contenida en el combustible, calculado a 
partir de su poder calorífico inferior (𝑃𝐶𝐼𝑓𝑢𝑒𝑙) y del flujo másico aproximado con la 
calculadora FECOC 2016. 
Figura 2-6: Compresión multi-etapa de CO2 en Aspen Hysys®. 
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2.2.10 Resultados 
 Distribución de flujos molares 
En la Figura 2-7, se visualiza el diagrama Sankey de la distribución de los flujos molares 
en cada una de las etapas de la planta IGCC con captura e inyección de CO2. Se 
evidencia que el flujo molar de aire entrante al quemador de la turbina de gas, es alto, 
dada la relación de equivalencia de 0,5 entre el aire y el gas de síntesis lavado.  
 
 
Las turbinas de gas son operadas con exceso de oxígeno debido a que el alto contenido 
de aire en la entrada de la turbina permite mantener la temperatura dentro de los límites 
de resistencia de los materiales [68]. Si esta operación se realizara bajo condiciones de 
oxicombustión, sería necesario emplear oxígeno en una cantidad cercana a las 
condiciones estequiométricas con la consecuente recirculación de CO2 frío que pueda 
ser utilizado para el control de la temperatura, y además sería necesaria una producción 
excedente de oxígeno en la ASU. Sin embargo, la combustión con aire del gas de 
síntesis en la turbina de gas, genera como producto un gas enriquecido en N2, entrante a 
la unidad de captura de CO2. 
Figura 2-7: Diagrama Sankey de la distribución de flujos molares en la planta IGCC con 
CCUS. 
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En la Figura 2-8, se muestra que la distribución de las especies gaseosas a lo largo de la 
planta IGFC es más variada respecto a IGCC. Cuando se integra una SOFC, se hace 
necesario adecuar el gas combustible para satisfacer las exigencias de pureza para la 
conversión electroquímica y evitar el envenenamiento de la celda por compuestos 
carbonados y azufrados. Bajo la configuración de planta IGFC es posible integrar 
energéticamente cada una de las etapas que involucran reacciones exotérmicas, con el 
fin de generar vapor para su autoabastecimiento, y por otra parte para mejorar la 
eficiencia energética de la planta. Cabe resaltar, que no se integra un ciclo combinado de 
potencia, pero, aun así, se genera vapor en la SOFC, para la reacción WGS y RMV. 
 
Figura 2-8: Diagrama Sankey de la distribución de flujos molares en la planta IGFC con 
CCUS. 
 
Evaluación termodinámica 75 
 
La planta basada en oxicombustión, permite obtener un volumen de gases altamente 
concentrado en CO2, sin requerir de un proceso de separación de CO2, ya sea físico o 
químico. En el diagrama Sankey de la Figura 2-9, es posible ver con claridad, que gran 
parte de las emisiones a la atmósfera corresponden a N2 (más del 99% del flujo molar). 
Aunque en la actualidad hay algunas barreras económicas para la tecnología de 
oxicombustión, es una opción que muestra una buena adaptabilidad de sus condiciones, 
a una central térmica existente, con la ventaja de tener un mejor control de emisiones de 
CO2 [69]. Sin embargo, la principal barrera se centra en los grandes volúmenes de O2 en 
elevada pureza para la oxicombustión.  
 
 
Por otra parte, en OXY todos los gases de combustión deben reemplazar una fracción de 
O2 para su recirculación, comúnmente realizado en forma de pre-mezcla con el O2 puro 
[24]. Puesto que el ambiente de combustión cambia desde una atmósfera predominante 
en N2 a un ambiente rico en CO2, cambian las propiedades térmicas del gas. Esto se 
refleja en la alta concentración de O2 en el gas de alimentación del reactor para 
reproducir las características de transferencia calor de la combustión con aire.  
 
Figura 2-9: Diagrama Sankey de la distribución de flujos molares en la planta OXY. 
76 Evaluación de una planta de gasificación integrada a un ciclo de 
descarbonatación de caliza para la producción simultánea de CO2, energía 
eléctrica, energía térmica y otros productos de alto valor agregado 
 
A diferencia de la combustión con oxígeno casi puro, la central térmica convencional (CT) 
emplea aire para ello, lo cual cambia la configuración y la distribución de las especies en 
el flue gas que ingresa a la unidad CCUS (ver Figura 2-10). 
 
 Recursos de entrada 
En la Tabla 2-6 se listan los recursos de entrada requeridos en la planta para los cuatro 
casos propuestos. Se puede apreciar una disminución significativa en el consumo de 
combustible para aquellas plantas con sistemas de gasificación de carbón frente a las 
plantas en atmósfera de oxicombustión y combustión con aire. Este valor es atribuido 
principalmente a que en el esquema OXY, se requiere de un control de la temperatura de 
llama en el reactor (Recirculación de aproximadamente 70% v/v del CO2), lo cual implica 
un mayor flujo de combustible para mantener constante la producción de CO2. Por su 
parte, la CT requiere de mayor cantidad de carbón al tratarse de una combustión con 
aire, complicando la separación del CO2 del alto flujo volumétrico en la corriente de flue 
gas. 
 
Figura 2-10: Diagrama Sankey de la distribución de flujos molares en la planta CT. 
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Tabla 2-6: Recursos de entrada para las plantas de generación evaluadas. 
Recurso Unidad IGCC IGFC OXY CT 
Carbón genérico  t/d 1.827 1.832 2.234 2.507 
Agua para 
enfriamiento  
m3/d 5.343 0 19.208 20.377 
Agua de proceso  m3/d 1.293 1.598 19 68 
MDEA para AGR  t/d 2*10-4 2*10-4 0 0 
MEA para CCS  t/d 4 7 0 4 
CaCO3 para FGD  t/d 0 0 105 318 
O2 para FGD  Nm3/d 0 0 0 38.866 
 
Un análisis importante en las plantas de generación eléctrica, se centra en el consumo de 
recursos naturales como el agua. En este caso, se clasifica el consumo de agua según 
su aplicación (enfriamiento o agua de proceso). Para la planta OXY y CT el caudal de 
agua requerido para enfriamiento es mucho mayor, teniendo en cuenta que la generación 
de potencia eléctrica se basa en el ciclo Rankine y no en un ciclo combinado de potencia 
(IGCC) o mediante el desarrollo de reacciones electroquímicas como sucede en la 
SOFC; en este último caso, no se requiere agua de enfriamiento, puesto que la 
integración energética propuesta en la IGFC, permite una recirculación completa de los 
condensados en las etapas de reformado con vapor de metano y en las etapas 
posteriores a la WGS. 
 
 Balance energético 
 
En la Tabla 2-7, se aprecian los requerimientos y gastos energéticos, así como la 
potencia eléctrica generada por cada una de las plantas. Para los 4 sistemas con captura 
y almacenamiento de CO2 (CCUS) se obtienen potencias eléctricas que varían en 
función del flujo de combustible analizado. Sin embargo, la potencia eléctrica neta total 
cambia dependiendo de los elementos auxiliares y demás componentes importantes que 
disminuyen la generación de potencia eléctrica bruta del ciclo de potencia.  
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La planta IGCC, IGFC y CT tienen un consumo equivalente de captura e inyección de 
CO2 (65 MWe) puesto que el flujo de CO2 capturado es el mismo (100 MMSCFD). Sin 
embargo, la planta OXY solo requiere de un gasto energético para la inyección del CO2, 
puesto que bajo esta configuración de planta es posible obtener una separación 
inherente de CO2 al condensar el agua formada por la reacción de combustión. 
 
Para todos los casos analizados, existe una reducción en la eficiencia energética global 
de la planta al incluir el sistema CCUS. Muchos estudios relacionados con la IGCC, han 
mostrado resultados positivos en cuanto a las pérdidas energéticas, en comparación a 
otros tipos de plantas basadas en carbón. Según Cormos y Cau et al. [14, 16], la 
eficiencia energética neta global de un IGCC sin CCUS está en el orden de 43 a 46% 
(tomando como base el PCI del combustible) mientras que con CCUS dicha eficiencia 
disminuye entre 5 y 11% (eficiencia neta cercana al 35%). Dichos rendimientos son 
congruentes con lo obtenido en este estudio en el que hay una reducción en la eficiencia 
energética de la planta IGCC (hasta 10%) al incluir CCUS. Por otra parte, la 
oxicombustión tiene una eficiencia del 40% sin CCUS, pero con CCUS disminuye en 5% 
como resultado de la inyección a 1.500 psi en el yacimiento. Como segundo aspecto a 
resaltar, la IGCC es una tecnología comercialmente probada, para la captura de CO2, 
especialmente con tecnologías de captura post-combustión, por lo cual se convierte en 
un esquema atractivo para la generación de gases con uso final en EOR. 
 
Tabla 2-7: Balance energético de los 4 casos de plantas de potencia eléctrica. 
Ítem Unidad IGCC IGFC OXY CT 
Combustible MWt 608 610 744 835 
Potencia eléctrica bruta ciclo 
potencia 
MWe 287 0 353 396 
Consumo eléctrico auxiliares ciclo 
potencia 
MWe 2 0 5 6 
Potencia eléctrica neta ciclo 
Brayton 
MWe 139 0 0 0 
Potencia eléctrica neta ciclo 
Rankine 
MWe 146 0 348 391 
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Tabla 2-7: (Continuación) 
Ítem Unidad IGCC IGFC OXY CT 
Potencia eléctrica neta ciclo 
potencia 
MWe 285 218 348 391 
Consumo compresor comburente MWe 4 4 17 108 
Consumo eléctrico ASU MWe 10 43 38 0 
Consumo eléctrico preparación MWe 1,1 1,1 1,3 1,5 
Consumo eléctrico lavado gas We 5 5 0 0 
Consumo eléctrico CCUS MWe 65 65 29 65 
Potencia eléctrica neta global MWe 205 104 264 216 
Eficiencia térmica con CCUS para 
EOR (neta) 
% 34% 17% 35% 26% 
Eficiencia térmica sin CCUS para 
EOR (neta) 
% 44% 22% 40% 34% 
 
 Consumo energético 
La distribución de los principales contribuyentes en el gasto energético de los casos de 
estudio, se evidencian en la Figura 2-11. Para la planta IGCC, gran parte del consumo 
energético para el auto sostenimiento del sistema, se debe al sistema CCUS (80%), 
seguido del consumo en ASU (12%), consumo en la compresión del comburente (5%), 
auxiliares del ciclo de potencia (2%) y la preparación del carbón (1%). El alto consumo en 
CCUS se atribuye a la absorción química con aminas, a pesar de que ofrece ventajas 
frente a otro tipo de tecnologías para la captura del CO2 por su alta eficiencia en la 
captura y selectividad a bajas presiones parciales del mismo. En esta tecnología se 
requiere un gasto energético considerable para la regeneración del solvente teniendo en 
cuenta la gran cantidad de CO2 a capturar (574 kJ/kg-CO2 para MEA).  
 
El consumo energético en la planta IGFC es atribuido a la unidad CCUS con 57% y a la 
ASU con 38%, dadas las condiciones de gasificación y la relación de O2/carbón bajo la 
cual opera el sistema. A pesar de que las condiciones de operación del gasificador tanto 
en IGCC como en IGFC son las mismas, esta última requiere mayor volumen de O2 para 
la reacción en la SOFC, lo cual representa 33 MWe de gasto energético adicional en 
ASU.  
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Por otra parte, en las plantas basadas en combustión con aire y oxicombustión, se ve 
disminuida la participación de la unidad CCUS, sobresaliendo otros elementos auxiliares 




 Efecto de la procedencia del carbón 
Un aspecto importante a resaltar, es la potencia eléctrica generada por cada combustible 
en función de su procedencia, cuya capacidad de producción de energía eléctrica está 
influenciada por el PCI del material. En la Figura 2-12 se aprecia el efecto de la 
procedencia de 4 carbones colombianos sobre la eficiencia energética alcanzada en los 4 
Figura 2-11: Participación por componente en el gasto energético de la planta. 
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casos de plantas de potencia con CCUS. Los carbones analizados corresponden a los de 
mayor factor de emisión de CO2, de acuerdo con la información suministrada por la 
UPME. 
 
Se puede afirmar que el carbón de Boyacá, es el combustible con mayor PCI (35.206 
kJ/kg), permitiendo generar 239 MWe en IGCC a partir de 744 MWt, con una eficiencia 
energética del 32%; sin embargo, al compararse con el carbón de Norte de Santander y 
Guajira, es menor en 1 y 2 puntos porcentuales, respectivamente. Esta leve diferencia se 
debe a que posiblemente el FE del carbón Boyacá (3.053 kg-CO2/t-carbón) es muy 
similar al presentado por el carbón Guajira (2.894 kg-CO2/t-carbón) y Norte de Santander 
(2.813 kg-CO2/t-carbón), llevando consigo un mayor requerimiento de energía térmica de 
entrada, dada la producción constante de CO2. Este mismo comportamiento se ve 
reflejado en las configuraciones IGFC, OXY y CT. 
 
 
Figura 2-12: Comparativa de la eficiencia térmicas de las plantas estudiadas. 
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2.3 Evaluación exergética 
Si un sistema se encuentra en equilibrio termodinámico con su ambiente de referencia 
(correspondiente al estado muerto T0, P0), no se presentan cambios por la ausencia de 
interacciones o transferencias con dicho ambiente (masa, entropía o energía), por lo 
tanto, no toda la energía del sistema puede ser considerada como energía útil. Tal es el 
caso de la caja negra (planta de potencia eléctrica) mostrada en la Figura 2-13. En esta, 
la destrucción de esa energía útil contenida en los flujos de entrada, se da por diferentes 
fenómenos internos de la planta, asociados con pérdidas de calor al ambiente, fricción, 
caídas de presión entre otros focos generadores de entropía, los cuales finalmente se 
traducen en irreversibilidades.  
 
 
Para el volumen de control delimitado en la Figura 2-13, es posible expresar el cambio de 
exergía teniendo en cuenta la primera y segunda ley de la termodinámica y asumiendo el 




= ∑ (1 −
𝑇0
𝑇𝑖





+ ∑ ?̇?𝑒𝑏𝑒 − ∑ ?̇?𝑠𝑏𝑠 − ?̇?𝑑 (2.86) 
 
Figura 2-13: Esquema general para el análisis exergético de la planta de 
poligeneración. 
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Donde 𝐵 es la exergía total en el volumen de control, 𝑡 es el tiempo, ?̇?𝑖 es la 
transferencia de calor del componente 𝑖 del sistema al ambiente, ?̇? es la transferencia de 
trabajo neto generado por la planta, ?̇?𝑒 es el flujo másico de las corrientes de entrada, 𝑏𝑒 
es la exergía específica de los flujos de entrada, ?̇?𝑠 es el flujo másico de las corrientes 
de salida, 𝑏𝑠 es la exergía específica de los flujos de salida, 𝑇𝑖 es la temperatura 
instantánea en la frontera del componente 𝑖 y 𝑉 es el volumen.  
 
Asumiendo estado estacionario, sin cambio de volumen y despejando la irreversibilidad 
asociada a la planta, la exergía destruida se expresa como: 
 
?̇?𝑑 = ∑ (1 −
𝑇0
𝑇𝑖
) ?̇?𝑖 − ?̇?
𝑖
+ ∑ ?̇?𝑒𝑏𝑒 − ∑ ?̇?𝑠𝑏𝑠 (2.87) 
 
La exergía específica de cada corriente (𝑏), tanto en la entrada como en la salida, se 
puede discriminar en exergía física y química. 
 
𝑏𝑖 = 𝑏𝑓 + 𝑏𝑞 (2.88) 
 
Donde 𝑏𝑓 y 𝑏𝑞 hacen referencia a la exergía física y química específica, respectivamente. 
Más adelante, se explica el método de cálculo en función de la corriente que se esté 
evaluando. 
2.3.1 Ambiente de referencia 
La evaluación exergética siempre se realiza con respecto a un ambiente de referencia, el 
cual se caracteriza por permanecer en un estado de equilibrio, actúa como un sistema 
infinito, es un sumidero o una fuente de calor y de materia, y experimenta solamente 
procesos internamente reversibles donde sus propiedades intensivas (temperatura T0 o 
presión P0) permanecen constantes. 
 
Por tanto, se plantea un ambiente de referencia de la literatura descrito en la Tabla 2-8. 
Se establece un ambiente característico utilizado por Vianna [70] y ampliamente validado 
en sus trabajos por otros autores como Hinderink et al. [70]. 
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Temperatura (°C) 25 
Presión (atm) 1 
2.3.2 Exergía física 
La exergía física es la variación térmica y mecánica que experimenta una corriente al 
cambiar sus condiciones (temperatura y/o presión) cuando pasa por un equipo. Se halla 
la exergía física de las corrientes que entran al sistema y aquellas que salen, teniendo en 
cuenta su estado termodinámico en relación al estado de referencia; esto nos permite 
calcular el máximo aprovechable de exergía si alcanzara el estado muerto. Despreciando 
la exergía cinética y potencial, la exergía física se calcula como: 
 
?̇?𝑓 = ?̇?𝑗 ∗ [(ℎ𝑗 − ℎ0) − 𝑇0(𝑠𝑗 − 𝑠0)] (2.89) 
 
Donde 𝑗 corresponde a la corriente actual, ℎ𝑗 𝑦 ℎ0 denotan la entalpía específica de la 
corriente actual y en equilibrio termodinámico con el ambiente de referencia, 
respectivamente; de igual manera, 𝑠𝑗  𝑦 𝑠0 denotan la entropía específica de la corriente 
actual y la entropía a las condiciones del ambiente, respectivamente. 
 
Para el caso de una corriente de gaseosa (asumiendo gas ideal), la exergía física se 
expresa como: 
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?̇?𝑓 = ?̇?𝑗 ∗ 𝐶𝑝 ∗ 𝑇0 ∗ [
𝑇
𝑇0
− 1 − ln (
𝑇
𝑇0








Donde 𝑇 y 𝑃 corresponden a la temperatura y presión de la corriente de gas ideal, 
respectivamente; mientras que 𝑘 es el coeficiente de dilatación adiabático (𝛾 = 𝐶𝑝 𝐶𝑣⁄ ). 
2.3.3 Exergía química 
 Exergía química del combustible 
Según Cao et al. [73] y Yan et al. [74], la exergía química de un combustible sólido puede 
estimar a partir de su análisis próximo y elemental: 
 
𝑏𝑞,𝑐 = (𝑃𝐶𝐼 + 𝑤ℎ𝑚 ∗ ℎ𝑣)𝜑𝑏𝑠 + 9417𝑤𝑠 (2.91) 
 
Donde 𝑤ℎ𝑚 denota la fracción de humedad del combustible (% másico); ℎ𝑣 corresponde 
al calor latente del agua a 𝑇𝑜; 𝑤𝑠 expresa la fracción másica de azufre de acuerdo con el 
análisis último; 𝜑𝑏𝑠 es un parámetro asociado con la composición del combustible, 
calculado mediante una correlación empírica, siempre y cuando la relación entre oxígeno 











+ 1,0437 (2.92) 
 
Donde 𝑤𝐻, 𝑤𝐶 , 𝑤𝑂 y 𝑤𝑁 corresponden a la fracción másica de hidrógeno, carbono, 
oxígeno y nitrógeno en el combustible, respectivamente. 
 
 Exergía química de la mezcla 
 
La exergía química específica de una mezcla de gases se estima a partir de su 
composición molar. 
 
?̇?𝑞 = ∑ 𝑥𝑖 ∗ 𝑏𝑞,𝑖 + ?̅?𝑇0 ∑ 𝑥𝑖 ∗ ln(𝑥𝑖) (2.93) 
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Donde 𝑥𝑖 es la fracción molar de la especie 𝑖 en la mezcla de gases; por su parte 𝑅 
denota la constante de gases ideales. 
 
 Exergía química de MEA / MDEA 
 
La exergía química de la MEA en fase líquida, está determinada por el método de 
contribución de grupos. De acuerdo con Cao et al. [73], la exergía química se puede 
calcular al conocer la estructura química de la sustancia; la fórmula molecular de la MEA 
es C2H7NO constituida por los siguientes grupos con su respectivo valor de exergía 
química: -CH2-(651,46 kJ/mol), -OH-(-1,34 kJ/mol) y –NH2-(284,34 kJ/mol). Por lo tanto, 
la exergía química de la MEA es 1.586 kJ/mol. Por su parte, Feyzi et al. [75], establece 
que la exergía química estándar de la MDEA es 3.748,1 kJ/mol. 
 
Estos valores son útiles para la evaluación de las corrientes de entrada y salida en las 
plantas IGCC y IGFC, específicamente en la mezcla con agua para la unidad de 
remoción de ácidos del gas de síntesis (AGR, por sus siglas en ingles) y para la captura 
de CO2. 
 
 Exergía química de CaCO3 / CaSO4 
 
De acuerdo con Szargut [76], la exergía química estándar del carbonato de calcio 
(CaCO3) es 16,3 kJ/mol; de igual manera, el sulfato de calcio (CaSO4) cuenta con una 
exergía química estándar de 25,3 kJ/mol. 
 
Estos valores son útiles para la evaluación de las corrientes de entrada y salida en las 
plantas OXY y CT, específicamente en la mezcla con agua para la unidad de 
desulfurización de flue gas (FGD, por sus siglas en ingles). 
2.3.4 Eficiencia exergética 
Por otra parte, se define la eficiencia exergética (𝜂𝑒𝑥) como la relación entre el trabajo 
actual de la planta y el trabajo máximo teórico del sistema. Considerando la 
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irreversibilidad y excluyendo el calor que existiese en el estado muerto, la eficiencia 










Donde ?̇?𝑒 es el flujo total de exergía entrante al sistema, ?̇?𝑠 es el flujo total de exergía 
saliente del sistema y ?̇?𝑑 es la exergía total destruida en el sistema. 
2.3.5 Resultados 
En la Tabla 2-9 se resume el balance exergético con la representación productiva de 
R/P/I (recurso, producto y residuo) dada su importancia para la posterior estimación de 
los costos exergoeconómicos.  
 
Tabla 2-9: Principales resultados del balance exergético. 
Ítem Unidades IGCC IGFC OXY CT 
Recursos      
Aire kW 1.203 1.019 885 1.072 
Combustible kW 661.955 663.672 809.337 908.390 
Agua kW 3.829 922 11.136 11.797 
MEA kW 1.316 2.105 - - 
MDEA kW 36.624 36.624 - - 
CaCO3 kW - - 199 599 
O2 kW - - - 73 
Productos      
Trabajo kW 205.126 103.694 264.818 215.885 
CO2 kW 42.536 42.536 42.520 42.537 
Residuos      
(𝟏 − 𝐓𝟎 𝐓⁄ )?̇? kW - - 11.247 12.623 
H2S kW 3*10-3 3*10-3 - - 
N2 kW 5.597 4.743 4.120 4.826 
NH3 kW 9*10-5 9*10-5 - - 
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Tabla 2-9: (Continuación) 
Ítem Unidades IGCC IGFC OXY CT 
CaSO4 kW - - 278 837 
Irreversibilidad      
?̇?𝐝 kW 451.668 553.370 498.576 646.540 
Eficiencia 
exergética (𝜼𝒆𝒙) 
% 30% 15% 32% 23% 
 
Uno de los principales indicadores de evaluación para este estudio es la capacidad de 
generación de CO2 para EOR en relación a la energía eléctrica producida y consumida 
por cada una de las plantas (Figura 2-14). Para el CO2, ambos indicadores varían en 
función de la configuración de planta. La planta OXY, es la que ofrece el menor indicador 
MMSCFD-CO2/MWenetos, lo cual es un indicio de la alta capacidad de generación 
eléctrica en relación a la producción de CO2 que se puede capturar como producto de la 
conversión del carbón (Figura 2-14A).  
 
Por su parte, la IGCC y la CT cuenta con 0,49 y 0,46 de MMSCFD-CO2/MWenetos, 
respectivamente; ambos indicadores son similares, puesto que para ambos casos se 
obtienen potencias eléctricas netas de salida del mismo orden (205 y 216 MWe, 
respectivamente). Sin embargo, desde el punto de vista de la eficiencia térmica la mejor 
elección es la IGCC, al requerir menor flujo de combustible. Caso contrario a lo expuesto 
anteriormente, la IGFC tiene el mayor indicador (0,96 MMSCFD-CO2/MWenetos) 
principalmente debido a la menor capacidad de generación eléctrica por la SOFC frente a 
los ciclos simples o combinados de potencia. 
 
Así mismo, en la Figura 2-14B se muestran cambios en las pendientes para el indicador 
MMSCFD-CO2/MWeconsumidos de las 4 configuraciones de plantas, en la que se muestra 
las ventajas energéticas alcanzadas en las configuraciones IGCC, OXY y IGFC, al 
minimizar el consumo de electricidad en comparación a la CT. Este indicador, permite 
distinguir entre las mejores alternativas tecnológicas, frente al consumo energético y es 
una medida indirecta de la irreversibilidad que se presenta en la planta al máximo nivel 
de agregación posible.  












Las pérdidas exergéticas internas causadas por los procesos irreversibles, son mayores 
en la planta CT frente al resto de configuraciones (ver Figura 2-15). En este caso no es 
posible identificar el subsistema que contribuye en mayor medida en la exergía destruida, 
dado el nivel de agregación propuesto para este análisis. Sin embargo, es posible afirmar 
que el indicador (MMSCFD-CO2/MWeconsumidos) tiene una relación directamente 
proporcional con la exergía destruida en el sistema, como por ejemplo el caso CT 
(equivalente a 0,57 MMSCFD-CO2/MWeconsumidos) que tiene la menor eficiencia exergética 









































IGCC OXY CT IGFC
Figura 2-14: Indicador de generación (A) y consumo (B) de potencia eléctrica en función 
de la producción de CO2 para EOR. 
A 
B 
90 Evaluación de una planta de gasificación integrada a un ciclo de 
descarbonatación de caliza para la producción simultánea de CO2, energía 




Por su parte, la IGCC muestra ventajas en cuanto a la exergía destruida (450 MW) frente 
a OXY (499 MW), IGFC (553 MW) y CT (646 MW). Como consecuencia de lo anterior, la 
IGCC ofrece el mínimo gasto de exergía pura frente a la capacidad de producción de 
CO2 para EOR. 
 
2.4 Evaluación exergoeconómica 
La combinación de la teoría exergética con los conceptos de la economía, permite tener 
una aproximación más real del verdadero valor de la energía. Bejan et al. [77], 
establecen que la diferencia fundamental entre un análisis económico convencional y un 
análisis exergoeconómico, radica en que este último está basado en la teoría de costo 
exergético y usualmente es aplicado a nivel de planta. La exergía no solamente es una 
medida objetiva del valor termodinámico de una corriente que transporta energía, sino 
que está íntimamente relacionada con su valor económico, debido a que los 
consumidores finales siempre pagan solamente por la parte útil de la energía. 
 
Dada la importancia que tiene el concepto de la exergía, como ayuda fundamental para 
minimizar costos y tomar decisiones en el diseño de plantas de generación de potencia 

























ƞ,ex [%] ƞ,en [%] Exergía destruida [MW]
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eléctrica, se plantea una metodología de evaluación exergoeconómica para calcular los 
costos de cada producto generado en la planta utilizando la herramienta EES®.  
2.4.1 Balance contable 
En el balance contable, se especifican las corrientes de entrada y de salida, 
discriminando entre los fueles, que son los recursos requeridos para generar los 
productos de interés de la planta, las corrientes de exergía perdida referidas a las 
corrientes de salida sin aprovechamiento alguno y la exergía destruida estimada 
previamente con la Ecuación (2.87). 
 
Para llevar a cabo el análisis exergoeconómico en las cuatro plantas de generación, se 








+ ?̇? = 0 (2.95) 
 
Donde 𝑐𝑏𝑖,𝑒 y ?̇?𝑖,𝑒 son el costo exergoeconómico unitario y la exergía de la corriente 𝑖 que 
entra a la planta, respectivamente, y de forma análoga 𝑐𝑏,𝑘,𝑠 y ?̇?𝑘,𝑠 corresponden a las 
corrientes de salida. Dicho costo exergético unitario es claramente definido por Lozano & 
Valero [78] el cual representa la cantidad de exergía invertida para obtener una unidad de 
exergía en cada flujo. 
 
De acuerdo con Li et al. [64] y Stanger [68] en la Ecuación (2.95), ?̇? es el costo de capital 
incluido en el modelo termoeconómico, el cual es el costo de la inversión de los equipos 
de la planta y que debe ser convertido en un costo temporal a partir del costo de capital 
(𝐶𝑐)(Ecuación (2.96)). 
 
?̇? = 𝐶𝑐 ∗ [




Donde 𝐿 es el periodo de préstamo, 𝑟𝑂𝑀 es el factor de operación y mantenimiento (O&M) 
de la planta, 𝐻 son las horas operacionales anuales en función del factor de capacidad y 
𝜆𝐴 es la tasa de interés anual promedio, calculada como: 
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𝜆𝐴 = 𝑖𝐴 ∗
(1 + 1 𝐿⁄ )
2
 (2.97) 
Donde 𝑖𝐴 es la tasa de interés anual del préstamo (%). 
2.4.2 Costo de la inversión 
Los costos de capital (𝐶𝑐) se calcularon a partir de la clasificación especificada por 
“International Certified Cost Technician Primer” (AACE). Los costos, fueron recolectados 
a partir de diferentes reportes internacionales [78–82], en los que se analizan casos 
específicos de plantas de generación de potencia eléctrica, basadas en recursos fósiles.  
 
Los costos presentados corresponden a los costos globales totales (ver Anexo C), los 
cuales incluyen costos directos (equipos, instrumentación y control, infraestructura, 
conexiones eléctricas, preparación del sitio, trabajo civil, electrónica y tuberías) y costos 
indirectos (ingeniería, contingencia, gastos generales y puesta en marcha) (Tabla 2-10). 
 
Tabla 2-10: Principales suposiciones para estimación de costos de inversión inicial. 
 
Ítem Criterio de cálculo 
Costos directos  
Equipos Factor de capacidad 
Instrumentación y control 5 % de los equipos 
Infraestructura 1,5 % de los equipos 
Conexiones eléctricas 5% de los equipos 
Preparación del sitio 0,5 % de los equipos 
Trabajo civil 10% de los equipos 
Electrónica 7% de los equipos 
Tuberías 4% de los equipos 
Costos indirectos  
Ingeniería 15 % de los costos directos 
Contingencia 10% de los costos directos 
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Tabla 2-10: (Continuación) 
Ítem Criterio de cálculo 
Gastos generales 10% de los costos directos 
Puesta en marcha 5% de los costos directos 
Costos no exergéticos (?̇?)  
Periodo de recuperación de 
inversión (𝑳) 
10 años 
Factor O&M (𝒓𝑶𝑴) 3,5% 
Factor de capacidad 85% 
Horas operacionales anuales (𝑯) 7.446 h/año 




El costo de capital es estimado a partir de varios métodos dependiendo del equipo 
analizado (Tabla 2-11). El primero de ellos, es mediante la consulta de precios de venta 
por distribuidores y comercializadores oficiales comúnmente encontrados en el mercado. 
La segunda aproximación consiste en la estimación de costos a partir de un factor de 
capacidad de recurso con el que puede trabajar el equipo y a través de un factor de costo 
en función de la generación de potencia eléctrica. El otro método empleado consiste en 
la estimación de costo mediante una ley de potencia, utilizado en diversos análisis 











Donde 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜1 y 𝐶𝑜𝑠𝑡𝑜2 son los costos de la escala base y de la escala deseada, 
respectivamente; 𝑆1 y 𝑆2 son las capacidades de la escala base y de la escala deseada, 
respectivamente; por su parte, 𝑠 es el factor de escalamiento en la ley de potencia, el 
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Tabla 2-11: Método y factor de estimación de costos de capital por equipo. 
 
Nota: A: Factor de capacidad de generación, B: Precio de fabricante, C: Factor de capacidad de recurso, D: Factor de 
escalamiento. 
 
Los costos calculados por equipo, se actualizaron a partir del Índice de Costos de Plantas 
Químicas (CEPCI, por sus siglas en inglés), el cual es un indicador anualizado y 
promediado, para la estimación de costos de equipos comúnmente utilizados en la 
industria química, permitiendo ajustar el valor entre periodos distintos en el tiempo. El 
costo en el presente se calcula así: 
 





Dónde 𝐶 corresponde a los costos de los equipos en el que los subíndices 𝑃 y 𝑅, hacen 
referencia al costo en el presente y en el año de referencia, respectivamente. 
Equipo Método de estimación Factor Fuente 
Preparación carbón A 129.400  COP/kWe. [25], [84] 
ASU B 1,5 MCOP/Nm3 de O2 por h [85] 
Zona gasificación C 312 MCOP / t/día carbón. [86] 
Zona caldera A 2,5 MCOP / kWe. [25], [84] 
Control de partículas C 6 MCOP / t/día de carbón. [86] 
AGR D 
Costo1 = 1,2 MMCOP, 
S1=580 kmol de gas s-1, 
s=0,6 
[66] 
FGD-OXY A 209.184 COP/kWe [25], [85] 
FGD-CT A 322.045 COP/kWe [25], [85] 
Turbina gas B 0,8 MCOP/kWe [25] 
Turbina vapor B 1,9 MCOP/kWe [25] 
HRSG y accesorios A 116.784 COP/kWe. [25], [84] 
WGS D Costo1 = 45.225 MCOP, 
S1=8.819 kmol de H2+CO s-1, s=0,65 
[52] 
RMV D 
Costo1 = 115.288 MCOP, 
S1=100 Nm3 s-1, 
s=0,6 
[52] 
SOFC B 2,2 MCOP/kWe [86] 
Torre enfriamiento A 712.533 COP/kWe [86] 
Captura CO2-MEA D 
Costo1 = 1,2 MMCOP, 
S1=580 kmol de gas s-1, 
s=0,6 
[66] 
Compresión CO2 A 182.186 COP/kWe. [25], [87] 
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2.4.3 Relaciones adicionales 
Al iniciar el análisis exergoeconómico, se tiene como información disponible las exergías 
de las corrientes de entrada y salida, y los costos no exergéticos, asociados con los 
costos de inversión (?̇?).  
 
Aplicando la ecuación exergética contable a cada planta, se obtiene una ecuación en 
términos de los recursos, residuos y productos. Sin embargo, el número de incógnitas del 
problema, es decir los costos exergéticos unitarios (?̇?), es mayor que 1. Para ello, se 
utilizan relaciones auxiliares para completar el sistema de ecuaciones y resolver el 
problema termoeconómico. Por tanto, se plantea que: 
 
 El costo exergoeconómico de los flujo entrantes al sistema, es estimado a partir 
del precio real del agua3 de 3.374 COP/m3 y del combustible, tomando como 
precio de referencia el valor fijado para el mercado colombiano de carbón térmico 
para uso interno con un valor de 166.459,94 COP/t4. 
 
 Se asigna un valor de costo exergoeconómico igual a cero, para aquellos flujos 
que representan una pérdida exergética sin aprovechamiento alguno (residuos). 
De igual manera, se desprecia el costo exergoeconómico de algunos flujos de 
entrada como MDEA y MEA dada su reutilización en el proceso, al igual que el 
CaCO3 y O2 dado su bajo valor exergético comparado con el del combustible. 
 
 Se completa el balance contable, estableciendo que el costo exergoeconómico 
unitario de la potencia eléctrica generada es el valor de venta en el mercado 
                                               
 
3 Tarifa de venta del agua para uso industrial en agosto de 2019, ofrecido por Empresas Públicas 
de Medellín (EPM). Disponible en: https://www.epm.com.co/site/clientes_usuarios/clientes-y-
usuarios/hogares-y-personas/agua/tarifas. 
 
4 Precio de venta del carbón térmico en el primer trimestre de 2019 para consumo interno en 
Colombia. Disponible en: http://www1.upme.gov.co/simco/Cifras-Sectoriales/Paginas/carbon.aspx. 
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colombiano, equivalente a un precio en bolsa para el Sistema Interconectado 
Nacional promediado desde enero a julio de 2019 que equivale a 243 COP/kWh5. 
2.4.4 Resultados 
En la Figura 2-16, se muestra la distribución de costos específicos para cada una de las 
configuraciones estudiadas. Para el caso IGCC se muestra que el 41% de los costos son 
atribuidos a la zona de gasificación ($5.995 COP/We), seguido por la turbina de vapor 
con 20%, turbina de gas con 10% y el restante distribuido en menor proporción entre los 
demás subsistemas de la planta. En la zona de gasificación, se tiene un consumo 
elevado debido al alto flujo de carbón que se requiere procesar para alcanzar la demanda 
de CO2 para EOR. 
 
Por otra parte, analizando los demás casos de plantas, se evidencia la misma tendencia 
en cuanto a que la participación de los costos de inversión son acaparados 
principalmente por los quemadores para el caso OXY y CT, así como los equipos de 
generación de potencia eléctrica (turbinas de vapor). Adicional a los equipos de 
generación de potencia eléctrica se necesitan elementos adicionales como la HRSG para 
el caso del ciclo combinado en la IGCC o torres de enfriamiento para la recirculación del 
fluido de trabajo. Este hecho, conlleva a que la turbina de vapor y la torre de enfriamiento 
representen el 45% de los costos totales de la planta para OXY y CT con $7.432 
COP/We y $10.194 COP/We, respectivamente.  
 
Para la planta IGFC, se tiene que el 32% de los costos específicos totales se deben a la 
SOFC puesto que es una tecnología que actualmente se encuentra en fase de 
despliegue comercial, contribuyendo en gran medida a los costos específicos de 
inversión inicial ($8.928 COP/We). 
                                               
 
5 Precio en bolsa para generación centralizada de energía eléctrica para el Sistema 
Interconectado Nacional de Colombia (SIN). Valor promedio entre los periodos enero-julio de 
2019, disponible en: 
http://www.upme.gov.co/Reports/Default.aspx?ReportPath=/SIEL+UPME/Indicadores/Indicadores
+Bolsa&ViewMode=Detail. 
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Figura 2-17: Costos exergoeconómicos de las plantas de generación. 
 
 
A nivel exergoeconómico, es importante destacar la comparación entre las 
configuraciones de plantas propuestas y la viabilidad económica de generar CO2 para 
EOR. En la Figura 2-17 se resume el costo exergoeconómico unitario del CO2 y los 
costos exergoeconómicos de los productos obtenidos (CO2 y potencia eléctrica) y de los 
recursos (combustible y agua), incluyendo los costos no exergéticos (?̇?). 
 
A partir de las suposiciones expuestas por Lozano & Valero [78] y de las relaciones 
adicionales utilizadas, se obtiene que el costo de producir CO2 cambia de una planta a 
otra; esto supone que el valor mínimo obtenido es el ofrecido por la planta IGCC con 132 
COP/kg, siendo este un costo exergoeconómico unitario menor hasta en un 41%, 44% y 
62% frente a IGFC, OXY y CT, respectivamente. En cuanto a la electricidad generada, el 
costo exergoeconómico mínimo alcanzado es el ofrecido por las plantas IGFC e IGCC 
con 6.999 y 13.846 COP/s, respectivamente. Dichos resultados evidencian que el costo 
exergoeconómico cambia considerablemente dependiendo de la tecnología de 









































































Combustible [COP/s] Agua [COP/s]
Potencia eléctrica [COP/s] CO2 [COP/s]
Z [COP/s] CO2 [COP/kg]
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El costo exergoeconómico unitario de la electricidad generada es el mismo para todos los 
casos de plantas, dado que se plantea un precio de venta igual para todos los casos 
estudiados. Sin embargo, las plantas basadas en gasificación muestran su clara ventaja 
respecto a las plantas basadas en combustión, especialmente al comparar el costo de 
producción de CO2.  
 
Cabe resaltar que equipos como la SOFC pueden duplicar las pérdidas exergéticas, en 
comparación a la pérdida exergética que se presenta en los ciclos de potencia basados 
en vapor y gas [74]. Sin embargo, es posible alcanzar bajos costos exergéticos con una 
tecnología de este tipo a pesar de que la capacidad de generación de potencia eléctrica 
neta (exergía pura) de las celdas de combustible no sea tan alta como las que se 
presentan en una planta IGCC. Por lo tanto, es importante mencionar que la IGFC puede 
ser mucho más competitiva en términos exergoeconómicos, lo cual hace necesaria la 
realización de estudios adicionales para la opmitización del sistema y lograr una 












3. Simulación y evaluación de la gasificación 
como alternativa 
3.1 Modelo de gasificador 
El modelo utilizado para la simulación de la gasificación de carbón, está basado en la 
teoría de dos fases, la cual permite predecir con precisión la temperatura de los sólidos, 
los perfiles de temperatura del gas, la composición del gas, entre otros parámetros 
fluidodinámicos de importancia [55]. Dichas propiedades se analizaron para el reactor de 
la Figura 3-1, para la zona de fluidización del mismo. 
Figura 3-1: Diagrama esquemático del gasificador modelado [54]. 
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El modelo de gasificación utilizado, tiene la característica de desarrollarse en una sola 
dimensión, en estado estacionario. Puesto que se trata de un reactor en lecho fluidizado, 
incluye dos tipos de fluidos: emulsión y burbuja; así mismo, incluye dos fases: sólida y 
gaseosa (Figura 3-2). Para profundizar en el modelo matemático revisar la publicación de 
Chejne et al. [55]. 
 
 
3.2 Parámetros de operación 
Para la simulación, se emplea como agente gasificante vapor y O2. Teniendo en cuenta 
los datos suministrados por FECOC-2016, se emplea como dato de entrada el flujo 
másico de combustible estimado, en función de un volumen demandado de CO2. 
 
Figura 3-2: Fases, fluidos y transferencias del modelo [54]. 
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De acuerdo con Parraga et al. [56] la cantidad de O2 en un gasificador de lecho fluidizado 
se debe establecer entre 0,3 y 0,5 kg de O2 por kg de material alimentado libre de 
cenizas y humedad. Por lo tanto, se lleva a cabo la simulación con los parámetros de la 
Tabla 3-1. 
 
Tabla 3-1: Principales parámetros de operación para la simulación del gasificador. 
Parámetro Unidad Valor 
Presión y temperatura de 
gasificación 
kPa/°C 2.026/950 
Conversión de carbón % 100 
Pérdida de calor por las paredes (% 
del PCI del carbón) 
% 2 
Relación de vapor* kg-H2O/kg-carbón 0,4-0,9 
Relación de oxígeno* kg-O2/kg-carbón 0,2-0,7 
Temperatura de vapor  °C 327 
Temperatura de O2 °C 405 
Temperatura a la salida del 
enfriador de syngas 
°C 35 
Nota: *Relaciones de O2/carbón y H2O/carbón sugeridas por Parraga et al. [56]. 
 
Para la simulación, se tienen en cuenta datos relacionados con la geometría del reactor y 
las constantes de operación del mismo (Tabla 3-2). Así mismo, para la simulación de 
todas las atmósferas de reacción se realizan las simulaciones a alta presión (2.026 kPa). 
 
Para el análisis y la evaluación de la gasificación como alternativa de producción de CO2, 
se evalúan parámetros como la relación de O2/Combustible y Vapor/Combustible, puesto 
que de ellos depende la composición del gas de síntesis y su capacidad de generación 
de CO2 y potencia eléctrica. Adicionalmente, para la simulación se presenta una zona de 
fluidización de 30 cm, siendo esta una medida de la altura en la que permanecen 
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Tabla 3-2: Datos de entrada para simular la gasificación de carbón en lecho fluidizado. 




Altura reactor m 1,4 
Altura lecho m 0,3 
Altura de “Free Board” m 1,1 
Altura de alimentación m 0,1 
Diámetro reactor m 0,075 
Espesor de las paredes m 0,1 
Conductividad de las Paredes W/m-K 1,66 
Nusselt para el flujo interno - 7,28 





Tipo de placa distribuidora - Perforada 
Diámetro de los orificios m 0,002 




Presión de trabajo kPa 2.026,5 
Relación másica O2/Combustible - 0,3-0,5 
Relación másica Vapor/Combustible - 0,4-0,7 
Nota: *Diseño real de gasificador de lecho fluidizado de alta presión validado por Chejne 
et al. [55]. 
3.3 Reacciones químicas 
Se asume que, de forma simultánea con la alimentación del combustible al gasificador, 
se desarrollan las reacciones secado y desvolatilización (Tabla 3-3). Para el material 
restante, se consideran reacciones de combustión y gasificación, principalmente con O2, 
vapor y CO2.  
 
En el modelo, a partir del balance de masa se calculan los coeficientes cinéticos de las 
reacciones de secado y desvolatilización, mientras que, para las reacciones de 
gasificación y combustión, se consideran cinéticas de reacción en función de la 
temperatura y la composición.  
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Tabla 3-3: Reacciones químicas utilizadas en la simulación del proceso de gasificación 
[54]. 
 
Número Tipo Nombre Reacción química 
1 Sólido-gas Combustión de char 𝐶 + 𝛼𝑂2 → (2𝛽 − 1)𝐶𝑂2 + (2 − 2𝛽)𝐶𝑂 
2 Sólido-gas Gasificación vapor-char 
Boudouard inversa 
𝑎. 𝐶 + 𝐻2𝑂 → 𝐶𝑂 + 𝐻2 
𝑏. 𝐶 + 𝐶𝑂2 → 2𝐶𝑂 
3 Sólido-gas Desvolatilización 𝑉𝑜𝑙á𝑡𝑖𝑙𝑒𝑠 → 𝐵1𝐶𝑂2 + 𝐵2𝐶𝑂 + 𝐵3𝑂2
+ 𝐵4𝑁2 + 𝐵5𝐻2𝑂
+ 𝐵6𝐻2 + 𝐵7𝐶𝐻4
+ 𝐵8𝑆𝑂2 + 𝐵9𝑁𝑂
+ 𝐵10𝐶2𝐻6 + 𝐵11𝐻2𝑆
+ 𝐵12𝑁𝐻3 + 𝐵13𝑇𝑎𝑟 
4 Sólido-gas Secado 𝑀𝑎𝑡𝑒𝑟𝑖𝑎𝑙 𝑐𝑎𝑟𝑏𝑜𝑛á𝑐𝑒𝑜 → 𝐶 + 𝐻2𝑂 
5 Gas-Gas Water-gas-shift 𝐶𝑂 + 𝐻2𝑂 ↔ 𝐶𝑂2 + 𝐻2 
6 Gas-Gas Combustión de CO 2𝐶𝑂 + 𝑂2 → 2𝐶𝑂2 
7 Gas-Gas Combustión de H2 2𝐻2 + 𝑂2 → 2𝐻2𝑂 
8 Gas-Gas Combustión de CH4 𝐶𝐻4 + 2𝑂2 → 𝐶𝑂2 + 2𝐻2𝑂 
9 Gas-Gas Combustión de C2H6 2𝐶2𝐻6 + 7𝑂2 → 4𝐶𝑂2 + 6𝐻2𝑂 
10 Gas-Gas Combustión de NH3 4𝑁𝐻3 + 5𝑂2 → 4𝑁𝑂 + 6𝐻2𝑂 
11 Gas-Gas Oxidación de H2S 2𝐻2𝑆 + 3𝑂2 ↔ 2𝑆𝑂2 + 2𝐻2𝑂 
12 Gas-Gas Oxidación de N2 𝑁2 + 𝑂2 ↔ 2𝑁𝑂 
Nota: 𝛼, 𝛽 son coeficientes cinéticos de combustión y 𝐵𝑝 es el coeficiente cinético de 
desvolatilización (p=1,……,13). 
3.4 Enfriamiento gas de síntesis 
El gas de síntesis a la salida del reactor, cuenta con una temperatura muy elevada, entre 
800 y 1000 °C dependiendo de las condiciones de operación. Si se aprovechara esta 
temperatura de forma idealizada, de manera tal que se ingresara directamente en la 
turbina de gas, se recuperaría la totalidad del calor que no fue consumido por la 
endotermicidad de las reacciones de gasificación. Sin embargo, previo a su quema en la 
cámara de combustión del ciclo de potencia, debe contar con características específicas 
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en cuanto a su composición y purificación; por lo tanto, se requieren etapas de limpieza y 
lavado para retirar contaminantes que puedan generar problemas en los equipos. Dos de 
los procesos de limpieza convencionales deben ser llevados a bajas temperaturas, como 
la remoción de mercurio (30-38 °C) y la hidrólisis COS (177-204 °C).  
 
Por tal motivo, la etapa de enfriamiento del syngas, es crítica y de ella depende en gran 
medida, la eficiencia térmica de la planta en general. Es por ello, que se hace necesario 
emplear técnicas de diseño e integración de este sistema de enfriamiento, con el fin de 
aprovechar su energía térmica, por ejemplo, para la generación de vapor, el cual puede 
ser utilizado en turbinas de alta o mediana presión, como agente gasificante o para otros 
procesos auxiliares de la planta.  
 
Para la reducción de costos de capital y mantenimiento, el sistema de enfriamiento más 
empleado, es con agua de forma directa en el gas de síntesis. Cabe resaltar, que a pesar 
de que puede disminuir entre 4-5 % la eficiencia global de la planta IGCC, conlleva a 
aumentar la fracción de agua en el gas, lo cual sería beneficioso si se integra 
posteriormente una unidad WGS para la producción de H2 y captura de CO2 [19].  
 
Sin embargo, la solución más factible para aprovechar al máximo la producción de 
potencia eléctrica desde una corriente de alta temperatura, con alta carga de partículas y 
compuestos químicos contaminantes, es la producción de vapor para que sea utilizado 
en una turbina.  
 
Por lo tanto, para la planta de gasificación de carbón, se plantea realizar un enfriamiento 
del syngas hasta una temperatura aproximada de 35°C, con el fin de generar vapor de 
mediana presión para su aprovechamiento como agente gasificante. Es decir que para 
determinadas relaciones Vapor/O2, que permitan generar vapor adicional al requerido por 
el gasificador, se propone utilizar dicho excedente para la generación de potencia 
eléctrica adicional. 
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3.5 Rendimiento del gasificador 
 Poder calorífico inferior (PCI) 
El poder calorífico inferior del gas de síntesis, se puede calcular a partir de su 
composición. Por tanto, una aproximación acertada es la proporcionada por Maisano et 
al. [88]: 
 
𝑃𝐶𝐼𝑠𝑦𝑛𝑔𝑎𝑠 = 10,79 ∗ 𝑥𝐻2 + 12,63 ∗ 𝑥𝐶𝑂 + 35,8 ∗ 𝑥𝐶𝐻4  (2.7) 
Donde 𝑥𝐻2 , 𝑥𝐶𝑂, 𝑥𝐶𝐻4 , corresponden a las fracciones molares de H2, CO y CH4 en el gas 
de síntesis, respectivamente. 
 
 Eficiencia de gas en frío (CGE) 
 
Para la evaluación del desempeño de la gasificación, se establece el indicador CGE 
como el potencial energético que se puede alcanzar en el gas sintetizado, a partir del 








3.6.1 Análisis de la fluidodinámica del lecho 
En la Figura 3-3, se muestran los perfiles de flujo másico para cada una de las fases 
involucradas en el lecho. El flujo de los gases incrementa progresivamente debido a las 
reacciones de combustión y gasificación en cada punto del lecho. Dicho flujo másico 
crece rápidamente en los primeros centímetros de fluidización, dado que es en esta zona 
donde se consume la totalidad del oxígeno. Posteriormente, el flujo se estabiliza debido a 
las reacciones de secado y desvolatilización [89].  
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Figura 3-4: Velocidad mínima de fluidización en el lecho. 
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La velocidad mínima de fluidización (𝑈𝑚𝑓) depende del número de Arquímedes (𝐴𝑟) y a 
su vez está influenciada por la temperatura, densidad y viscosidad del fluido. De acuerdo 
con Hartman et al. [90], la densidad de un gas ideal es inversamente proporcional a su 
temperatura absoluta mientras que la viscosidad de los gases incrementa marcadamente 
con la temperatura. Por tanto, este efecto combinado de cambios en la densidad y 
viscosidad del gas, se traduce en un decrecimiento de 𝐴𝑟 y el número de Reynolds de 
mínima fluidización (𝑅𝑒𝑚𝑓) al aumentar la temperatura del gas. Como consecuencia, y tal 
como se aprecia en la Figura 3-4, decrece la 𝑈𝑚𝑓, por el aumento progresivo de la 
temperatura debido a las diferentes reacciones exotérmicas en el lecho. Sin embargo, 
hay un leve pico en la 𝑈𝑚𝑓 en aproximadamente 0,45 cm del lecho debido a que 




A lo largo del lecho, aumenta el diámetro de la burbuja (Figura 3-5) debido a que más 
especies gaseosas se generan por la gasificación del char, siendo congruente con el 
aumento en el flujo másico de los gases [54]. Por otra parte, se tiene que uno de los 
fenómenos presentados en el lecho fluidizado es la coalescencia de las burbujas 
posterior a su formación en el distribuidor [91]. El crecimiento de las burbujas por 
coalescencia ha sido ampliamente estudiado y descrito por autores como Darton et al. 
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Figura 3-5: Diámetro de burbuja en el lecho fluidizado. 
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distancia vertical hasta llegar al punto de fusión; dicha distancia es proporcional a su 
separación horizontal, lo cual indica que hidrodinámicamente existen caminos o 
corrientes que siguen las burbujas a lo largo del lecho, encontrando puntos en común 
para finalmente coalescer entre sí.  
 
El tamaño de la burbuja es un parametro hidrodinámico clave debido a que controla la 
transferencia de calor y masa entre la fase sólida y la fase gaseosa. Tal como lo 
menciona Xia et al. [93], el tamaño de la burbuja incrementa con la altura del lecho. Sin 
embargo, la alta presión bajo la cual opera el gasificador es un factor determinante 
puesto que suprime la formación de burbujas y como resultado se forman burbujas más 
pequeñas. Este fenómeno, induce a que un tamaño de burbuja más pequeño, tenga una 
mayor superficie en relación a su volumen, lo cual facilita la transferencia de masa y calor 
de la burbuja a la emulsión. Además, el gas que fluye a través de la burbuja más 
pequeña no puede pasar tan rápidamente el lecho como si sucedería con burbujas de 
mayor tamaño. Por último, las burbujas más pequeñas tienen velocidades mas lentas, lo 
























Altura del lecho (cm)
Emulsión Gases Burbuja
Figura 3-6: Velocidad de los fluidos en el lecho. 
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Además del diámetro de burbuja, su velocidad es un parámetro importante, ya que 
ambos parámetros permiten calcular la porosidad del lecho y en última instancia la 
conversión de carbono fijo en un gasificador real [94]. La velocidad de la burbuja es 
función del diámetro de burbuja, de la velocidad superficial del gas y de la velocidad 
mínima de fluidización. Es por esto, que en la Figura 3-6 se ve que la velocidad de la 
burbuja aumenta por su incremento en el diámetro. Además, a mayor temperatura, tanto 
la velocidad superficial del gas como el diámetro de burbuja aumenta, mientras que la 
velocidad mínima de fluidización decrece. Por su parte, la emulsión y los gases 
estabilizan más rápidamente su velocidad, debido a que sus parámetros fluido dinámicos 
son menos incidentes en el cambio de la velocidad del fluido. Esta velocidad es 
directamente proporcional al flujo másico del fluido e inversamente proporcional a su área 
y densidad. 
 
En la Figura 3-7 se observa que la fracción de área transversal que ocupa la burbuja, 
aumenta a medida que la burbuja asciende en el lecho. Este fenómeno se presenta de 
manera contraria para la emulsión, cuyo porcentaje de participación en el área del lecho 
decrece. A medida que la emulsión y los gases ascienden en el lecho fluidizado, 
experimentan cambios debido a la reacción química entre fases y fluidos, y debido al 
incremento en la frecuencia de formación de burbujas. Esta coalescencia produce que la 
distribución de los fluidos en el lecho cambie con la distancia, hasta estabilizarse por el 
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Figura 3-7: Área de participación de la emulsión y burbuja en el lecho. 
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El coeficiente de expansión del lecho (𝑓𝑒𝑥𝑝) expresa el cambio de volumen del lecho, 
cuando la velocidad superficial del gas excede la velocidad mínima de fluidización. 
Generalmente, este parámetro es calculado a partir de correlaciones empíricas las cuales 
son funciones del diámetro y densidad de la partícula, de las velocidades superficiales, 
de la velocidad mínima fluidización del gas y de la densidad del gas [54, 93]. Una vez se 
alcanza una velocidad superior a 𝑈𝑚𝑓, se desplaza a un régimen heterogéneo de 
fluidización con la continua formación de burbujas que conllevan a la expansión del 
lecho. En la Figura 3-8 se muestra que 𝑓𝑒𝑥𝑝 aumenta en la dirección axial del reactor, 




3.6.2 Temperatura y composición del lecho 
En la Figura 3-9, se muestra el rápido aumento de la temperatura en la fase gaseosa, el 
cual se da en una distancia muy corta desde el distribuidor del gasificador, debido a la 
convección interna y a las reacciones de combustión.  
 
La temperatura de los fluidos (emulsión y burbuja) es similar en cada uno de los puntos 
del lecho, dado que bajo condiciones de fluidización se presentan altos coeficientes de 
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Figura 3-8: Coeficiente de expansión del lecho. 
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concentración de O2 es nula, puesto que es en ese punto donde se favorecen reacciones 
endotérmicas como las reacciones heterogéneas de gasificación con CO2 y H2O. 
 
 
Tal como se muestra en la Figura 3-10, las reacciones de combustión consumen el O2 en 
unos pocos milímetros más allá del punto de entrada de los gases. El O2 reacciona 
rápidamente hasta los 3 mm, siendo este punto consistente con el máximo incremento de 
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Figura 3-9: Perfil de temperatura en el lecho. 
Figura 3-10: Perfil de concentración de oxígeno en el lecho. 
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En la Figura 3-11 se muestra la composición molar de los gases en el lecho. En una 
primera etapa, se forma CO y CO2 hasta alcanzar una concentración de 26 y 21%, 
respectivamente, como producto de las reacciones de combustión parcial y total. Por otra 
parte, se observa que en esta misma etapa la concentración de H2O cae levemente 
desde un 71% hasta un 66%, siendo un indicativo de su consumo en reacciones 
principalmente heterogéneas (Reacción 2a.). En una segunda etapa, se da un aumento 
en la concentración de vapor como producto del secado del material combustible y la 
disminución del CO2 debido a las reacciones de gasificación (Reacción 2b.). En la tercera 
etapa, se presenta el favorecimiento de la reacción shift (Reacción 5) puesto que se 
consume el H2O (30%) y el CO (3%) para iniciar la formación de H2 y CO2. En la cuarta y 
última etapa, se evidencia la continua formación de CO y H2 y el consumo de H2O y CO2. 
Este comportamiento se atribuye a que se favorecen finalmente las reacciones de 
gasificación con CO2, de manera conjunta con la reacción shift. 
 
 
En la Figura 3-12 se muestra la producción de CH4, H2S y NH3 en pequeñas 
concentraciones finales de 3,4 ppm, 2,1 ppm y 0,1 ppm, respectivamente. Es posible 
observar, que su formación se da a una altura de 10 cm en el lecho, cuyo punto 
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Figura 3-11: Perfil de concentración de las principales especies gaseosas en el lecho. 
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de desvolatilización y de formación de metano, suceden en cortos periodos de tiempo y 




3.6.3 Análisis de sensibilidad 
 Efecto de la relación vapor/O2 
En la Figura 3-13, se observa que al aumentar la relación másica vapor/O2, cambia la 
concentración de los principales productos de la gasificación (CO y H2). Para el caso de 
CO, su concentración disminuye, siendo este un indicio del favorecimiento de reacciones 
de reformado del CO (reacción 5) y el aumento de la concentración de H2 dado que el 
vapor favorece la reacción shift. Resultados similares se han reportado por Sánchez et al. 
[95] y Gül et al. [96] en el que se favorecen las reacciones heterogéneas (reacción 2a) 
produciendo más hidrógeno y monóxido de carbono, luego el monóxido de carbono 
producido y el agua presente en el reactor favorecen la reacción homogénea (reacción 5) 
para producir dióxido de carbono y más hidrógeno. Como consecuencia de ello, se 
muestra que el PCI del syngas aumenta hasta en un 5% al incrementar la relación 
másica vapor/O2 desde un valor de 1 a 3,8. Este comportamiento en la composición del 
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Figura 3-12: Perfil de concentración de especies traza en el lecho. 
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Es importante resaltar que el aumento de vapor favorece mayoritariamente la producción 
de H2 en comparación a la producción de CO. Duan et al. [97] atribuyen este 
comportamiento a la posible disminución de la temperatura en el lecho, haciendo que el 
punto de equilibrio de la reacción 5 entre CO y H2O se desplace hacia la derecha. 
Cuando aumenta el flujo de alimentación de vapor, mucho más vapor asiste a la reacción 
shift desplazando el equilibrio hacia la formación de CO2 y H2 [98]. Como resultado, la 
concentración de H2 aumenta y la concentración de CO continúa disminuyendo. 
 
Uno de los principales aspectos a evaluar, es la calidad del gas de síntesis aprovechable 
en el ciclo IGCC. Por lo tanto, se evalúa el efecto de la relación másica vapor/O2 sobre la 
generación eléctrica alcanzada en la planta IGCC. Para ello, se llevó a cabo una 
integración energética entre la unidad de enfriamiento del gas generado como producto 
de la gasificación y el vapor generado en la turbina MP. Por encima de una relación 
másica vapor/O2 de 1,4 es necesario extraer vapor del ciclo Rankine para suplir la 
demanda de vapor como agente gasificante. En la Figura 3-14, se observa que la 
capacidad de generación eléctrica neta entregada por la planta es inversamente 
proporcional a la cantidad de vapor que ingresa al gasificador, a partir de la relación 
másica vapor/O2 mayor a 1. Este comportamiento es un indicativo de que al extraer 
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vapor de mediana presión del ciclo de potencia en IGCC, se disminuye la potencia 
eléctrica neta generada en la planta, a pesar, de que el vapor mejore las características 




En la Figura 3-15, se muestra el efecto de la relación másica vapor/O2 en la energía 
liberada por la reacción de combustión con aire en la turbina de gas y la temperatura 
alcanzada por los gases. Es importante analizar la temperatura alcanzada en la cámara, 
puesto que de ella depende la capacidad de energía generada por la turbina de gas. De 
este análisis se deduce que existe un efecto positivo de aumentar la relación másica 
vapor/O2 puesto que el PCI del gas de síntesis aumenta y con ello se mejora la energía 
liberada por la reacción de combustión. Hay un aumento en la temperatura de hasta 60 K 
al incrementar la relación másica vapor/O2 de 1 a 3,8. Sin embargo, hay que destacar, 
que tal como se mostró en la Figura 3-14, se tiene un efecto negativo mayoritario sobre la 
generación de potencia eléctrica neta de la planta IGCC, al incrementar la entrada de 
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Figura 3-15: Efecto de la relación vapor/O2 en la temperatura y energía liberada en la 
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4. Simulación y evaluación de la captura de 
CO2 
La tecnología de captura de CO2 basada en ciclos de carbonatación-calcinación de caliza 
(CaL) es una alternativa de captura de CO2 con un amplio potencial de integración desde 
el punto de vista energético con una planta IGCC y, por tanto, tiene la posibilidad de 
reducir la penalización energética respecto al proceso sin captura de CO2 [99]. Con el 
objetivo de analizar dicha integración energética y de determinar las condiciones de 
operación que permitan minimizar las pérdidas energéticas, se desarrolló un modelo 
fenomenológico de partícula, acoplado a un balance de población para tener en cuenta la 
sinterización del material adsorbente, el traslape de los granos en la partícula, y su efecto 
en la capacidad de reacción con el CO2 durante varios ciclos de operación.  
 
Con el fin de integrar el proceso y los diferentes ciclos que implica el proceso CaL, se 
propone un modelo de integración con una planta IGCC similar al de la Figura 4-1. El 
calor recuperado en el sistema de captura de CO2 se utiliza en un ciclo de vapor 
regenerativo para generar energía adicional [100]. De esta forma, es posible considerar 
el calcinador del ciclo en conjunto con el carbonatador y la unidad de generación de 
potencia eléctrica, como una planta de oxi-combustión que permite repotenciar la IGCC 
existente y, capturar CO2 para EOR. 
 
La integración energética propuesta en este capítulo, es una opción muy prometedora 
para la aplicación de la tecnología CaL, especialmente en esquemas de captura pos-
combustión de plantas IGCC, puesto que la interconexión entre ambos sistemas se 
realiza mediante el carbonatador, en donde se alimenta el gas de combustión. Por tanto, 
la IGCC no se vería alterada en su configuración o funcionamiento. 
 
Primero se llevará a cabo la deducción y explicación del modelo de partícula propuesto, 
para evaluar el efecto de los ciclos en la sinterización, porosidad, área superficial y 
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conversión del material en el carbonatador y calcinador. Posterior a ello, se explica la 
metodología de evaluación energética y exergoeconómica, de manera similar a la 
propuesta en el capítulo 2, pero bajo un sistema IGCC-CaL y su comparación con el 
resto de plantas analizadas. 
 
 
4.1 Modelo de partícula 
Existe una gran variedad de modelos que describen el cambio de la microestructura de la 
partícula en el tiempo. Entre estos modelos se destaca el modelo de núcleo decreciente 
(SCM) [101] y el “Changing Grain Size Model” (CGSM) [102] los cuales se han aceptado 
ampliamente en la literatura por su convergencia con los resultados experimentales. Sin 
embargo, estos modelos presentan inconvenientes a la hora de describir el 
comportamiento de la partícula de caliza, dado que consideran uniformidad en la 
microestructura y desprecian el efecto catalizador del CO2 sobre la sinterización del 
material calcinado. Particularmente, el CGSM considera que la partícula está formada de 
Figura 4-1: Diagrama esquemático de una planta de generación de potencia integrada a 
un ciclo CaL pos-combustión [100]. 
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un buen número de granos no porosos con un radio inicial 𝑟𝑜 entre los cuales están los 
poros. A medida que la reacción química avanza, el radio del grano 𝑟𝑝 crece o decrece 
dependiendo del volumen molar del producto sólido, mientras que el radio del núcleo del 
grano sin reaccionar 𝑟𝑐 decrece (ver Figura 4-2) [103]. En esta sección, se propone un 
modelo basado en el CGSM, pero teniendo en cuenta la distribución del tamaño de 
grano, el efecto de sinterización y el traslape de los granos en la partícula durante la 




El modelo físico que se propone, basándose en el CGSM modificado para tener en 
cuenta el traslape y la distribución no-uniforme de los granos, se muestra en la Figura 4-
3. Inicialmente, en la calcinación, la partícula está conformada por un número de granos 
no porosos de diferente tamaño (a). Una vez transcurre la reacción química, estos granos 
reducen su tamaño debido a la formación de CaO y debido a la liberación de CO2 como 
producto de la reacción endotérmica (b). De manera simultánea, dos granos adyacentes 
de radio 𝑟′ y  𝑟′′ pasan de un estado traslapado por una capa de CaCO3 a un estado de 
traslape por la capa de producto de CaO (c) donde se desarrolla el fenómeno de 
Figura 4-2: Esquema del “changing grain size model”. 
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sinterización o coalescencia entre los granos (d). Mediante un balance de población, se 
plantea la conservación del volumen de los granos en la partícula, a partir de la 
suposición de que cuando dos granos de radio 𝑟′ y 𝑟′′ coalescen, se forma un grano de 
tamaño mayor de radio 𝑟. De igual forma, los radios del núcleo del grano sin reaccionar 
𝑟𝑐
′ y 𝑟𝑐
′′ coalescen para formar un nuevo núcleo de grano sin reaccionar, de radio 𝑟𝑐 
conservando su volumen. El nuevo grano tendrá un radio 𝑟𝑝, un radio de núcleo sin 
reaccionar 𝑟𝑐 y un radio de grano inicial hipotético 𝑟𝑜.  
 
Al finalizar la calcinación, el número de granos será menor en comparación al inicio de la 
misma, debido al efecto de la sinterización (e). Después de la calcinación de la partícula, 
se completa el ciclo a partir de la carbonatación de la misma (Figura 4-3). Para ello, se 
forma en la capa de producto CaCO3 bajo la atmósfera enriquecida con CO2 (f) 
traslapándose nuevamente los granos entre sí (g). Cabe destacar que el número de 
granos al final del ciclo es menor, debido a la sinterización intermediaria de los mismos y 





Figura 4-3: Esquema de CGSM modificado. 
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4.1.1 Suposiciones del modelo 
Para el desarrollo del modelo, se tienen en cuenta las siguientes consideraciones: 
 La partícula es esférica y está formada de granos esféricos no porosos. 
 La partícula mantiene su forma esférica y su diámetro durante el transcurso de la 
reacción. 
 La partícula de CaCO3 está conformada por granos traslapados aleatoriamente. 
 Se consideran dos resistencias en la reacción: difusión interna entre los granos y 
la reacción química superficial. 
 La reacción es considerada de primer orden con respecto a la concentración del 
gas. 
 Al inicio de la reacción, los tamaños de los granos son distribuidos no 
uniformemente. 
 El proceso es isotérmico. 
 Se considera estado no estacionario. 
 La reacción estudiada es: B(sólido)+𝛼A(gas)→cC(sólido)+dD(gas) 
 Hay sinterización, la cual es representada como un fenómeno de coalescencia de 
granos. 
4.1.2 Desarrollo del modelo 







= 𝑘 ∗ 𝑓(𝑃𝐶𝑂2) (4.1) 
 
De la ecuación anterior 𝑓(𝑃𝐶𝑂2) es una función que se ajusta muy bien con los datos 
experimentales bajo control cinético, reportados por otros autores [104, 105]. 𝑓(𝑃𝐶𝑂2) es 
1 para la reacción de carbonatación mientras que, para la reacción de calcinación, se 
puede expresar como: 
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Donde 𝑃𝐶𝑂2  es la presión parcial de CO2 y 𝑃𝑒𝑞 es la presión parcial de CO2 en el equilibrio 
que de acuerdo con Valverde et al. [105], se puede calcular así: 
𝑃𝑒𝑞 ≈ 4,083 ∗ 10
7𝑒𝑥𝑝(−20.474 𝑇⁄ ) (4.5) 
 
Ahora, considerando la existencia de gradientes de concentración en la partícula, el 












) − 𝛼?̇? (4.9) 
 
Donde ?̇? es la velocidad de reacción volumétrica, la cual puede ser calculada como un 
valor promedio mediante la siguiente expresión: 









El balance de masa para el gas, está sujeto a las siguientes condiciones de frontera: 
𝜕𝐶
𝜕𝑅
= 0 en 𝑅 = 0 
𝐶 = 𝐶𝑏 en 𝑅 = 𝑅𝑝 
 
Debido a los cambios estructurales del sólido, la difusión del gas al interior de la partícula 
cambia durante la reacción. Entonces, la difusividad efectiva puede ser expresada como 




Donde 𝐷𝑔 es la difusividad del gas, la cual es función de la difusividad molecular y la 
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La difusión molecular, representada por 𝐷𝑀, es el resultado del movimiento térmico de las 
moléculas y puede ocurrir como resultado de la concentración, temperatura, presión o 
gradientes eléctricos aplicados a una mezcla dada [20, 106]. Por tanto, se estima la 






Donde 𝑇 es la temperatura absoluta en K, 𝑃𝑀 el peso molecular del gas, 𝜎 es el diámetro 
de colisión de Lennard-Jones expresado en Å y Ω𝐷 es la integral de colisión la cual es 
función de la temperatura. 
Por su parte, la difusividad de Knudsen se puede calcular con la siguiente ecuación, la 






Donde ?̅?𝑝𝑜𝑟𝑜  es el radio promedio de poro y 𝑃𝑀𝐶𝑂2  es el peso molecular del CO2. 
4.1.3 Balance de población 
Puesto que los granos tienen diferente radio inicial, la evolución en el tiempo de la 
función de distribución de tamaño de grano puede ser estimada a partir de un balance de 
población, el cual tiene en cuenta el cambio del radio del grano debido a la reacción 
química y la coalescencia de granos debido a la sinterización. Entonces, el cambio de la 









) 𝑓𝑗] − 𝐵 + 𝐷 = 0 (4.15) 
 
Donde 𝐵 es la velocidad de formación de granos debido a la coalescencia de dos granos 
más pequeños, mientras que 𝐷 es la velocidad de desaparición de granos debido a la 
combinación con otros granos. 𝐵 y 𝐷 son conocidos como los términos de nacimiento y 
muerte, respectivamente.  
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La ecuación de balance de población puede ser transformada en ecuaciones de 
momentos puesto que son más fáciles de resolver. Multiplicando el balance de población 
por 𝑟𝑗















= 0 (4.16) 
 




 es el momento 𝑛 = 0, 1, 2, 3 …, para la distribución de radios 𝑗 =
𝑜, 𝑐, 𝑝. Se asume que la velocidad de combinación de los granos de volumen 𝑣𝑗
′ con los 
granos de volumen 𝑣𝑗




′′), donde 𝑎′ es la frecuencia de 
agregación. Por lo tanto, la velocidad de formación de los granos de volumen 𝑣𝑗 por la 
















Para el término de muerte, la desaparición de los granos de volumen 𝑣𝑗 es la velocidad 












La frecuencia de agregación describe la velocidad a la cual los granos de volumen 𝑣𝑗
′ se 
combinan con granos de volumen 𝑣𝑗
′′, como por ejemplo la velocidad de sinterización. 
Por lo tanto, se espera que la frecuencia de agregación dependa al menos del tamaño 
del grano, la temperatura y los mecanismos en los que se da la sinterización [103]. En 
este orden de ideas, para obtener los términos de nacimiento y muerte como una función 
del radio, es necesario considerar las siguientes relaciones entre la distribución de 
volumen de grano y la distribución de radio de grano: 






2𝑑𝑟𝑗 = 𝑓𝑗(𝑟𝑗)𝑑𝑟𝑗 (4.19) 
 
Entonces reemplazando la relación anterior en los términos dependientes del volumen de 





































′3 y cambiando el orden de integración en ambos términos, 







〉 + ∫ 𝑟𝑗





























En la ecuación anterior, cuando 𝑗 = 𝑜, el término 
𝑑𝑟𝑜
𝑑𝑡




considera la siguiente relación entre 𝑟𝑝, 𝑟𝑜 y 𝑟𝑐. 
𝑟𝑝 = [𝑍𝑟𝑜
3 + (1 − 𝑍)𝑟𝑐
3]
1
3⁄  (4.23) 





Entonces, derivando la relación de radios en relación al tiempo, se tiene que: 
𝑑𝑟𝑝
𝑑𝑡
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La principal ventaja de utilizar las ecuaciones de momentos, radica en que están 
relacionadas con variables físicas. Sin embargo, se debe considerar una expresión que 
tenga en cuenta el traslape aleatorio de los granos, con el fin de derivar expresiones 
analíticas para describir con precisión la dependencia de las propiedades estructurales 
del medio poroso sobre la conversión alcanzada. Por tanto, si el sólido está formado de 
una fase reactiva, tanto el tercer momento del producto 𝑀𝑝,3 como del núcleo sin 
reaccionar 𝑀𝑐,3, están relacionados con la porosidad. De acuerdo con Evangelos & 
Stratis [108] la porosidad de una estructura conformada por granos traslapados entre sí, 
se puede expresar de la siguiente manera: 










También es posible derivar una ecuación del área superficial específica a partir del 
segundo momento, teniendo en cuenta la porosidad: 
𝑆𝑝 = 𝑝4𝜋𝑀𝑝,2 (4.27) 
𝑆𝑐 = 𝑐4𝜋𝑀𝑐,2 (4.27) 
Por su parte, la conversión local es calculada a partir de: 











3  (4.29) 
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4.2 Simulación de ciclos de carbonatación-calcinación 
El software utilizado para realizar las simulaciones fue Matlab 8.3.0.532 (R2014a), y el 
conjunto de ecuaciones diferenciales ordinarias se resolvió usando la ode15s, la cual 
permite resolver problemas de stiff.  
 
Para la simulación del proceso de calcinación y carbonatación, se emplean datos 
característicos (porosidad y área superficial) de CaCO3 puro, previamente analizados por 
Maya et al. [104]. Para ello, se ajustan los momentos a partir de la distribución inicial de 
grano supuesta, para encontrar los valores iniciales de porosidad, área superficial 
específica y el radio promedio de grano.  
 
Las cinéticas de reacción incluidas en el modelo, corresponden a caliza al 99% de 
pureza, para atmósferas de 100% v/v de CO2 para el caso del calcinador y 15% v/v CO2 
para el caso de la carbonatación. Estas cinéticas de reacción siguen un comportamiento 
tipo Arrhenius: 





En la Ecuación (4.41) se tiene que para la reacción de calcinación, el factor pre-
exponencial es 𝐴0 = 1,18 ∗ 10
3 𝑘𝑚𝑜𝑙 · 𝑚−2 · 𝑠−1 y la energía de activación es 𝐸𝑎 =
185 𝑘𝐽 · 𝑚𝑜𝑙−1 [109].  
 
Por su parte, en la carbonatación el factor pre-exponencial es 𝐴0 = 1,67 ∗ 10
−3 𝑘𝑚𝑜𝑙 ·
𝑚−2 · 𝑠−1 y la energía de activación es 𝐸𝑎 = 29 𝑘𝐽 · 𝑚𝑜𝑙
−1 [110]. En este caso, se aplica 
dicha cinética siempre y cuando 𝑃𝐶𝑂2 − 𝑃𝑒𝑞 > 10 𝑘𝑃𝑎. 
 
A continuación, se resumen los principales parámetros de entrada, para la simulación de 
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Tabla 4-1: Parámetros iniciales para la simulación de calcinación y carbonatación. 
Parámetro Unidad Calcinación Carbonatación 
Peso molecular de gas reactivo g/mol 44 44 
Frecuencia de agregación (𝒂) - 1*10-30 0 
Volumen molar de reactivo sólido m3/mol 3,70*10-5 1,68E-05 
Porosidad inicial (𝜺𝟎) - 0,0348 0,2134 
Constante cinética de reacción (𝒌) m/s 5*10-6 8*10-7 
Relación de volúmenes molares - 0,4546 2,1997 
Radio de partícula (𝑹𝒑) μm 75 75 
Nodos a través de la partícula (𝑵) - 50 50 
Concentración CO2 en el equilibrio mol/m3 11,17 0,04 
Concentración CO2 en nodo N mol/m3 10,38 2,64 
Temperatura de operación K 1.173,15 873,15 
Difusividad efectiva inicial (𝑫𝒆) m
2/s 3,75*10-7 2,22*10-7 
Radio promedio de grano (?̅?𝒑) m 3,75*10
-9 2,88*10-9 
Área superficial específica inicial 
(𝑺𝟎) 
m2/m3 9,27*107 3,41*108 
4.2.1 Calcinación 
En general, el proceso cíclico de calcinación-carbonatación es afectado en gran medida 
por la presión parcial de CO2, lo cual cambia la eficiencia de su captura. La fuerza motriz 
que permite la absorción o desorción del CO2 es la diferencia entre la presión parcial de 
CO2 en el reactor y la presión parcial del mismo, pero en el equilibrio termodinámico 
[111]. Por ejemplo, en la etapa de calcinación, la desorción del CO2 a partir del precursor 
de caliza (CaCO3) es favorecido bajo condiciones lejanas al equilibrio. Sin embargo, tal 
como se observa en la Tabla 4-1, la relación de concentraciones molares del CO2 bajo 
las condiciones de operación del calcinador, equivalente a la relación de presiones 
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parciales y en el equilibrio 𝑃𝐶𝑂2 𝑃𝑒𝑞⁄ , es de 0,93. Estas condiciones suponen que se 
produzcan cambios en el material especialmente para las propiedades físicas que se 
calculan en esta propuesta de modelo a partir del acople entre el balance de población y 
el modelo de partícula empleado.  
 
Algunos autores, han encontrado que durante la calcinación del CaCO3, la porosidad no 
es afectada significativamente por el fenómeno de sinterización, mientras que otros 
estudios afirman que la porosidad se ve alterada en conjunto con el área superficial del 
material. Estas discrepancias entre los autores, se pueden explicar a partir de la 
atmósfera enriquecida con CO2, puesto que el CO2 se difunde a través de la capa de 
producto sólido (CaO) catalizando su sinterización y promoviendo el engrosamiento del 
mismo (decrecimiento en el área superficial con porosidad aproximadamente constante) 
o la densificación del CaO (decrecimiento tanto de la porosidad como del área superficial) 
[104]. 
 
En la Figura 4-4, se muestra el cambio del área superficial en función del tiempo de 
residencia necesario para alcanzar la máxima conversión del material durante el primer 
ciclo, en el reactor de calcinación. Claramente existe un aumento del área superficial 
hasta 104 m2/g siendo este un valor muy similar al reportado por Maya et al. [104] dado 
que se desarrolla la reacción de formación de CaO en la capa de producto. La partícula 
de CaO en esta etapa, se caracteriza por tener una porosidad mayor, en comparación a 
su precursor, por lo tanto, el área superficial es mayor. Por otra parte, es posible 
evidenciar el efecto de la concentración de CO2 sobre el desarrollo de la reacción, puesto 
que existe una diferencia en la velocidad de crecimiento del área superficial a partir de la 
posición radial en la partícula; este comportamiento se explica a raíz de que en la 
periferia la reacción es más lenta, dada la condición inicial en la que se supone la 
máxima concentración del CO2 (10,38 mol/m3). 
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De igual forma, se presenta un desarrollo de porosidad puesto que el área superficial 
aumenta en el tiempo (ver Figura 4-5). Esto se debe a que la definición propuesta para el 
área superficial con traslape de granos, implica una relación directamente proporcional 
respecto a la porosidad de la partícula. Hay que resaltar, que en estudios experimentales 
previos [104, 112], se destaca que el material aumenta su porosidad hasta en un 50%, 
siendo este un valor típico del CaO puro. Sin embargo, en los resultados obtenidos en la 
simulación se alcanza una porosidad máxima del 14%. Esto se debe a que se está 
llevando a cabo la simulación con una concentración de CO2 cercana al equilibrio, lo cual 
promueve la sinterización de los granos y, por lo tanto, promueve la disminución de la 
porosidad. Por otra parte, la porosidad es definida por Evangelos & Stratis [108] en 
función de un traslape de grano parcial, a partir de un parámetro de crecimiento que 
correlaciona los radios tanto de producto como de reactante. Sin embargo, aquí se 
considera que, durante todo el desarrollo de la calcinación, existe traslape de granos. 
Figura 4-4: Cambio del área superficial de la partícula de 𝑅𝑝 = 75 𝜇𝑚 a 𝑇 = 1.173 𝐾 en 
calcinación. 
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Por otra parte, la conversión promedio alcanzada en la simulación del primer ciclo 
equivale a 99,74% siendo este el máximo valor posible para el proceso de calcinación 
(Figura 4-6). Si se compara la conversión entre las diferentes posiciones radiales de la 
partícula, se muestra nuevamente el efecto de la concentración del CO2 sobre la 
capacidad de conversión del material sólido, dónde la conversión se realiza más 
rápidamente en la región cercana al centro de la partícula. Esto se debe a que la 
conversión a CaO es retardada por el CO2, y es por esto que en las posiciones cercanas 
al centro, la conversión se da más rápidamente a pesar de la resistencia a la 
transferencia de masa intrapartícula que esta ofrece por su baja porosidad ( 0 ≈ 3,5%). 
Mientras que el área superficial crece, el radio de grano promedio se hace más pequeño, 
permitiendo realizar la transición desde la fase de traslape de grano a una zona 
parcialmente traslapada y por último sin traslape (ver Figura 4-7). De acuerdo con 
Borgwardt [113] el radio promedio de grano es inversamente proporcional al área 
superficial, cuya correlación está dada por ?̅?𝑎𝑣𝑔 = 3 𝑆𝑝⁄ . 
 
 
Figura 4-5: Desarrollo de porosidad para la partícula de 𝑅𝑝 = 75 𝜇𝑚 a 𝑇 = 1.173 𝐾 en 
calcinación. 
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Figura 4-6: Conversión para la partícula de 𝑅𝑝 = 75 𝜇𝑚 a 𝑇 = 1.173 𝐾 en calcinación. 
 
Figura 4-7: Cambio del radio promedio de grano en la partícula 𝑅𝑝 = 75 𝜇𝑚 a 𝑇 =
1.173 𝐾 en calcinación. 
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4.2.2 Carbonatación 
La aglomeración y crecimiento de los granos de CaO pueden estar acompañados por el 
cierre de los poros más pequeños y por lo tanto, se presenta una reducción del área 
superficial [105]. Este fenómeno se muestra en la Figura 4-8, en la que el área superficial 




En la Figura 4-9 se observa un decrecimiento de la porosidad del material durante el 
tiempo de carbonatación. Hay que tener en cuenta que la partícula de CaO es producida 
a partir granos de carbonato de calcio. Por lo tanto, existen amplios espacios entre los 
granos y el material de soporte al inicio de la carbonatación. Solamente, cuando casi que 
el 100% de CaO es convertido, dichos espacios son ocupados y se llenan por la 
formación del producto (CaCO3). Este resultado, es acorde con las suposiciones sobre la 
tendencia al cambio de porosidad durante los ciclos de carbonatación y calcinación, en 
pruebas de TGA a nivel experimental [114]. 
Figura 4-8: Cambio del área superficial de la partícula de 𝑅𝑝 = 75 𝜇𝑚 a 𝑇 = 873 𝐾 en 
carbonatación. 
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La porosidad de la partícula de CaO tiene una gran influencia sobre el rendimiento de la 
carbonatación de sorbentes basados en calcio. Una porosidad óptima provee de manera 
simultánea, unas buenas propiedades mecánicas (alta resistencia al desgaste) y 
características químicas (baja resistencia a la difusión). Estas propiedades se ven 
reflejadas en los resultados de la conversión global mostrada en la Figura 4-10, en la que 
no existe diferencia significativa entre la conversión lograda en las diferentes posiciones 
radiales en la partícula.  
 
El tamaño del grano determina la superficie de la reacción en el proceso de 
carbonatación [107]. La Figura 4-11 muestra el aumento del radio promedio de grano de 
CaO desde 2,877 𝑛𝑚 hasta 3,744 𝑛𝑚 a medida que la reacción avanza. Como el tamaño 
del grano determina la superficie de la reacción, granos más pequeños proveen mayor 
área disponible para la reacción. Esto mejora las condiciones al interior de la partícula del 
sorbente, contribuyendo a aumentar la conversión global en el mismo periodo de tiempo. 
Por lo tanto, son deseables los granos más pequeños para obtener un mejor rendimiento 
de captura de CO2. 
Figura 4-9: Cambio de porosidad para la partícula de 𝑅𝑝 = 75 𝜇𝑚 a 𝑇 = 873 𝐾 en 
carbonatación. 
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Figura 4-11: Cambio del radio promedio de grano en la partícula 𝑅𝑝 = 75 𝜇𝑚 a 𝑇 = 873 𝐾 
en carbonatación 
Figura 4-10: Conversión para la partícula de 𝑅𝑝 = 75 𝜇𝑚 a 𝑇 = 873 𝐾 en carbonatación. 
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4.2.3 Efecto del número de ciclos 
Para conocer el efecto de la sinterización, descrito en el balance poblacional como un 
fenómeno de coalescencia de granos, es importante analizar la capacidad de desorción 
de CO2 que alcanza el material durante varios ciclos de operación. Es por esto que en la 
Figura 4-12 se muestra el comportamiento de la conversión promedio, durante 10 ciclos 
de operación del material basado en calcio. Claramente, existe una reducción en la 
conversión desde el 97,9% hasta el 84,4%, siendo este un descenso en la conversión 
entre cada ciclo de aproximadamente 1,68%. 
 
Figura 4-12: Efecto de los ciclos sobre ?̅? en la calcinación. 
 
 
La conversión de CaO a CaCO3 está caracterizada por una etapa inicial gobernada 
principalmente por la cinética, seguida por una etapa más lenta gobernada por la difusión 
en la capa de producto. Sin embargo, tal y como se evidencia en este estudio el efecto 
difusivo es despreciable predominando la cinética en la conversión del CaO. En ese 
orden de ideas, la pérdida de la capacidad de reacción del material es evidente durante 
la etapa cinética. Este fenómeno se debe al efecto de la sinterización que conlleva a una 
pérdida de área superficial en las partículas llevando a la formación de pequeños poros, 
lo cual tiene una fuerte influencia sobre la reactividad del material (Figura 4-13). Se 
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96,6% hasta 38,3% desde el ciclo 1 hasta ciclo número 10. Resultados similares han sido 
reportados por Romano [115], en los que se muestra un descenso de la conversión del 
CaO en un 45% después del décimo ciclo, comparado con un 58% obtenido en la 
simulación. 
 
Figura 4-13: Efecto de los ciclos sobre ?̅? en la carbonatación. 
 
 
4.3 Integración energética IGCC-CaL 
4.3.1 Modelo de integración IGCC-CaL 
Inicialmente, se realiza el balance de masa y energía para el sistema CaL mostrado en la 
Figura 4-14, en estado estacionario y considerando el “make-up” (1,67% del CaCO3 
entrante al calcinador) de caliza a partir del segundo ciclo, en el que se alcanza una 
conversión del 93% en el carbonatador y del 96% en el calcinador. Se propone esta 
configuración para la captura de CO2, de acuerdo con los modelos propuestos por otros 
autores como Rolfe et al. [48]. Para consultar más información acerca de la integración 
energética del proceso CaL, ver el Anexo D. 
 
En la unidad CaL, es posible aprovechar una gran cantidad de calor a partir del 
carbonatador, y a partir de las diferentes corrientes gaseosas que abandonan tanto el 
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En este análisis, se realiza la integración de un ciclo de vapor secundario, con las 
mismas condiciones de operación del ciclo Rankine regenerativo de la planta IGCC para 
proveer una evaluación consistente. 
 
 
Para el modelo de integración, se parte del balance global para la planta IGCC-CaL 
teniendo en cuenta las condiciones de operación óptimas del análisis de sensibilidad en 
el gasificador (Vapor/O2=1 kg/kg) descrito en el capítulo 3 y las condiciones típicas del 
CaL descritas a continuación. El flue gas de la planta IGCC es alimentado al 
carbonatador a la temperatura de operación del mismo (600 °C). El ciclo de “Calcium 
Looping” consiste en dos reactores, generalmente en lecho fluidizado, interconectados 
entre sí, basados en la reacción reversible y exotérmica entre el CaO y el CO2, para la 
formación de CaCO3. Del carbonatador se recupera el calor de la reacción para la 
generación de vapor de alta presión (a 12.200 kPa y 510°C) y, además, se extrae la 
energía requerida para el recalentamiento del vapor necesario para la turbina de mediana 
presión (2.900 kPa y 516°C). De acuerdo con Rolfe et al. [48], la eficiencia de captura de 
Figura 4-14: Diagrama esquemático de un proceso CaL Integrado con un ciclo de vapor 
secundario. 
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CO2 supera el 90% dependiendo de la presión parcial de CO2 y de las condiciones del 
equilibrio y así mismo, afecta la energía liberada por la reacción química. De acuerdo con 
la simulación, es posible alcanzar una eficiencia de captura del 93% asumiendo una 
caliza en estado puro y con un tamaño de partícula de 150 𝜇𝑚. 
 
El CaCO3 resultante, es recirculado al reactor de calcinación, que opera a una 
temperatura cercana a los 900°C, para generar una corriente concentrada de CO2 y 
aprovechar su energía térmica para el aumento de la temperatura del vapor 
sobrecalentado y saturado que fluye en el ciclo de potencia. Debido a la naturaleza 
endotérmica de la regeneración del CaO (178,2 kJ/mol), se requiere de un calor sensible 
suministrado por la combustión de carbón. La combustión es llevada a cabo bajo una 
atmósfera de O2/CO2, similar a las condiciones típicas de un proceso de oxicombustión. 
Posterior a la regeneración, el material es transferido nuevamente al carbonatador para 
iniciar un nuevo ciclo.  
 
Luego el CO2 es capturado y enfriado para su compresión a 1.500 psi con aplicación 
directa para EOR. Por su parte, la corriente de flue gas depletada en CO2 es 
aprovechada para recuperar el calor sensible que contiene, antes de emitirse a la 
atmósfera. En el modelo termodinámico, se asume que la relación molar de CaO:CO2 es 
de 1 a 1 equivalente al estequiométrico, pero con la alimentación continua (“make-up”) 
después del segundo ciclo. La corriente sólida de purga, se considera que está 
constituida por CaO sinterizada (harina cruda para clínker) y se consideran otros 
efluentes de salida en el sistema como cenizas y CaSO4 donde este último está formado 
por el azufre contenido en el carbón (se asume reacción completa por la alta relación 
Ca/S) [115]. 
4.3.2 Análisis energético 
La eficiencia energética de un proceso IGCC sin CCUS es del 45%, lo cual indica que se 
ve disminuida entre 5 y 8% al integrar el proceso CaL [116]. Dicha penalización es similar 
a la presentada por el proceso con MEA, pero el CaL favorece la generación de potencia 
eléctrica adicional. Otros esquemas mostrados en la literatura [13, 16, 48, 86] buscan 
analizar la viabilidad termoeconómica de la captura de CO2 bajo diferentes esquemas 
IGCC mediante la integración de un ciclo de descarbonatación de caliza de forma pre y 
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pos-combustión, pero sin aprovechar al máximo la energía disponible en CaL. A 
diferencia de lo encontrado en la literatura, en este trabajo se propone un modelo de 
integración para el aprovechamiento de la energía térmica que se puede obtener en la 
carbonatación del CaO siendo una opción más eficiente en relación a las tecnologías 
convencionales de captura de CO2. Este hecho implica que se deba mantener un 
inventario constante de CaO en el reactor (86 kg/m3gas/s) que permita satisfacer una 
eficiencia de captura de CO2 de más del 90% y que, además, tenga convergencia con el 
balance energético para mantener la temperatura de operación, generar vapor de alta 
presión y recalentar el vapor de mediana presión. 
 
En la Tabla 4-2, por ejemplo, se observa la comparación entre los recursos de entrada 
requeridos en el proceso, tanto para IGCC como para IGCC-CaL. Se muestra que el 
carbón consumido es mayor (más de 288 t/d respecto a IGCC) dado que en la planta de 
calcinación se utiliza carbón adicional para alcanzar la temperatura de operación 
necesaria para la regeneración del sorbente tanto del “make-up” como del CaCO3 
circulante. Además, el agua de enfriamiento es mayor, como consecuencia de la 
integración energética con el ciclo secundario de vapor, en el que se integra una torre de 
enfriamiento extra para ello. Sin embargo, el consumo de agua de proceso es menor en 
un 35%, respecto a IGCC, puesto que el material utilizado para la captura de CO2, no 
está diluido en agua como si sucede con la MEA. 
 
Tabla 4-2: Indicadores de rendimiento para IGCC e IGCC-CaL. 
Recurso Unidad IGCC IGCC-CaL 
Carbón genérico MWt 608 709 
Agua para enfriamiento m3/h 222 445 
Agua de proceso m3/h 54 35 
Generación de CO2 respecto a 
generación eléctrica 
MMSCFD/MWe 0,49 0,36 
Generación de CO2 respecto a 
consumo eléctrico 
MMSCFD/MWe 1,25 1,69 
Simulación y evaluación de la captura de CO2 143 
 
En la Figura 4-15, es posible observar los principales indicadores de rendimiento 
energético y exergético de los cuatro diseños de plantas con captura mediante absorción 
química (IGCC, IGFC, OXY y CT) en comparación al sistema IGCC con CaL para la 
captura de CO2. Es evidente, que en el proceso de CaL existe una penalización 
energética importante para la regeneración de la caliza (2.254 kJ/kg-CaCO3) y, por lo 
tanto, se requiere de un consumo adicional de carbón para proveer el calor necesario en 
la reacción endotérmica (101 MWt más en comparación a IGCC). Sin embargo, la 
integración energética con un ciclo de vapor secundario, permite alcanzar una eficiencia 
energética del 40% con una generación eléctrica neta de 283 MWe, mejorando la 
eficiencia térmica hasta en 4, 6, 14 y 23 puntos porcentuales, respecto a OXY, IGCC, CT 
e IGFC, respectivamente. 
 




Por otra parte, la planta IGCC-CaL ofrece la mayor eficiencia exergética (35%) dado que 
muestra una mayor capacidad de generación de potencia eléctrica respecto a las otras 




































ƞ,ex [%] ƞ,en [%]
Exergía destruida [MW] Potencia eléctrica neta [MWe]
Potencia eléctrica bruta [MWe] Energía térmica [MWt]
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la IGCC y OXY, lo cual indica que este es un indicador importante de rendimiento 
energético y exergético en relación a la capacidad de producción de CO2 para EOR. 
4.3.3 Análisis exergoeconómico 
Dentro del análisis exergético de la planta IGCC-CaL, se propone la misma metodología 
aplicada al resto de plantas descritas en el capítulo 2. Para ello, se asume la integración 
de ambos procesos como una caja negra de flujos exergéticos de entradas, salidas e 
irreversibilidades (Figura 4-16). A diferencia de los modelos estudiados con anterioridad, 
en esta configuración se busca la obtención de un producto adicional al CO2 para EOR y 




Para la estimación del costo de inversión de capital del sistema CaL (𝐶𝐶𝑎𝐿), se utiliza el 
método de funciones exponenciales sugerido por Cormos [86] y Romano et al. [115]. 
Dicho costo es calculado mediante la Ecuación (4.42)., como una función tanto del 
Figura 4-16: Esquema general para el análisis exergético de la planta IGCC-CaL.  
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volumen de los reactores como del calor de entrada en el reactor de calcinación, donde 
se asumen factores de escalado equivalente a 0,67 para el volumen (SFV) y de 0,9 para 
para el calor de entrada (SFQ). De acuerdo con datos de regresiones reportados por 
Romano et al. [115], el parámetro 𝛿, representa el costo relativo de las superficies de 
transferencia de calor respecto al costo total de los reactores de lecho fluidizado en frío, 
para el cual se asume un valor de 0,85, lo cual supone que existe una cantidad de calor 
relevante que se recupera a partir de los intercambiadores de calor. Es por esto, que se 
utiliza la energía de entrada al calcinador (?̇?𝑃𝐶𝐼,𝑐𝑎𝑙𝑐), como un valor de escalado dado 
que cuenta con una relación directamente proporcional a la energía recuperada. 
 

















Donde 𝐶0, ?̇?0 y 𝑉0 son el costo, energía térmica de entrada y volumen de reactor del 
equipo de referencia. A partir del costo de la inversión del sistema IGCC-CaL, se obtiene 
la distribución de costos específicos en COP/We (Figura 4-17). 
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Se observa que el mayor contribuyente con los costos de la planta es el gasificador 
(40%), segudio por la turbina de vapor del ciclo combinado (13%) y el sistema de captura 
de CO2 basado en “Calcium Looping” (11%). El sistema de captura de CO2 requiere de 
una mayor inversión en comparación al sistema con absorción química y además implica 
un costo adicional para el ciclo de vapor secundario, incrementando los costos totales de 
inversión en un 19%. Sin embargo, el costo específico total es menor en IGCC-CaL con 
12.453 COP/We en comparación a IGCC, OXY, CT e IGFC con 14.361, 16.683, 22.881 y 
27.579 COP/We, respectivamente. 
 
Teniendo en cuenta la inversión inicial para la planta IGCC-CaL, se plantea que bajo esta 
configuración es posible disminuir el costo del CO2 como producto principal para 
aplicación directa en EOR, a través de la poligeneración de otros productos de alto valor 
agregado como la electricidad para su distribución a la red y la producción de CaO de 
purga, encontrada en el mercado comúnmente con el nombre de cal viva o harina cruda 
para la industria cementera. Es por esto, que para el análisis exergoeconómico, se parte 
de las relaciones adicionales planteadas en el capítulo 2 para el balance contable, y se 
adiciona el valor comercial de la cal viva como subproducto, fijándose en 1.000 COP/kg6. 
De acuerdo con las suposiciones expuestas con anterioridad, se obtiene el costo 
exergoeconómico unitario del CO2 producido para EOR en función de los recursos e 
inversión inicial para los 5 casos de plantas evaluadas (Figura 4-18).  
 
Tal como se observa en la Figura 4-18, el menor costo exergoeconómico unitario es 
obtenido a partir de la planta IGCC-CaL con 31 COP/kg. La integración del proceso 
cíclico con caliza permite reducir el costo de la generación del gas, a pesar de que el 
costo no exergético o de inversión inicial se incremente respecto a IGCC. Este efecto, 
muestra que el mínimo costo exergoeconómico del CO2 depende de la capacidad de 
generación de potencia eléctrica neta que se puede obtener de la planta (Figura 4-19) y 
de la posible obtención de otros subproductos como el CaO como posible insumo para la 
fabricación de clínker. 
                                               
 
6Precio comercial de la cal viva para uso industrial. Disponible en: 
https://www.calco.com.co/productos/. 





Figura 4-19: Costos exergoeconómicos de plantas IGCC, IGFC OXY, CT e IGCC-CaL en 













































































Potencia eléctrica [COP/s] CO2 [COP/s] CaO [COP/s] CO2 [COP/kg]
Figura 4-18: Costos exergoeconómicos de plantas IGCC, IGFC OXY, CT e IGCC-CaL en 













































































Combustible [COP/s] Agua [COP/s] Z [COP/s] CO2 [COP/kg]
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4.3.4 Emisiones 
Por último, se realiza una comparación de las emisiones tanto de GEI como de residuos 
sólidos procedentes de cada una de las plantas estudiadas. Tal como se muestra en la 
Figura 4-20, las emisiones de CO2 son ampliamente reducidas al incluir el sistema de 
captura y almacenamiento de CO2 para todos los casos analizados. Desde el punto de 
vista ambiental, las tecnologías de captura de CO2 permiten reducir las emisiones de GEI 
entre un 90-99% dependiendo del sistema y el tipo de integración analizado.  
 
En términos generales la planta que ofrece la mejor eficiencia de captura es la OXY 
puesto que tal y como se ha mencionado anteriormente, no se necesita de un sistema de 
captura de CO2 basados en procesos químicos o físicos de separación. Por su parte, la 
planta IGCC-CaL, bajo el escenario propuesto para este análisis en el que se obtiene una 
eficiencia de captura del 93% del CO2, tan sólo emite 74 kg de CO2 por MWh, siendo 
menor inclusive al expuesto por CT (83 kg/MWh) e IGFC (120 kg/MWh). Por otra parte, 
en la Figura 4-21, se muestran las emisiones de H2S y NH3 dados en mg/MWh, con unos 

































Factor Emisión CO2  [kg/MWh] Factor Emisión CO2 sin CCS  [kg/MWh]
Eficiencia de captura CO2  [%]
Figura 4-20: Emisiones de CO2 en IGCC, OXY, CT, IGFC e IGCC-CaL. 
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La planta IGCC-CaL permite emitir la menor cantidad de compuestos azufrados, puesto 
que la tecnología de lecho fluidizado bajo la cual opera, precipita fácilmente a S en forma 
de CaSO4. Mientras que, para los 5 casos de planta analizados en este trabajo, se 
evidencia que tanto la planta OXY como la planta IGCC-CaL ofrecen ventajas al emitir 38 
kg de cenizas por MWh lo cual disminuye los costos relacionados con la disposición y 
manejo de estos efluentes. El CaSO4 no se genera en las plantas IGCC ni en la IGFC, 














































Factor Emisión H2S  [mg/MWh] Factor Emisión NH3  [mg/MWh]
Figura 4-21: Emisiones de H2S y NH3 en plantas basadas en gasificación de carbón. 
Figura 4-22: Emisiones específicas de cenizas y CaSO4 en IGCC, OXY, CT, IGFC e 
IGCC-CaL. 
 
5. Conclusiones y recomendaciones 
5.1 Conclusiones 
A partir de este trabajo, se pudo evaluar la capacidad de producción de CO2 para EOR a 
partir de una demanda fija de 100 MMSCFD y la producción simultánea de otros 
productos de alto valor agregado como la electricidad y precursores para la fabricación 
de clínker como el CaO mediante diferentes tecnologías para la generación y captura de 
CO2. De los resultados obtenidos en esta investigación, se puede concluir que: 
 La mejor alternativa tecnológica para la generación y captura de CO2 por medio 
de métodos convencionales como la absorción química con MEA, es la planta de 
gasificación integrada a un ciclo combinado de potencia (IGCC) con un costo 
exergoeconómico unitario del CO2 de 132 COP/kg. Sin embargo, a partir de la 
evaluación termodinámica se demostró que la planta OXY ofrece la mayor 
eficiencia energética (35%) y exergética (32%) teniendo en cuenta la compresión 
de CO2 para EOR, pero con un costo de 235 COP/kg de CO2 como consecuencia 
de la alta penalización energética en la unidad separadora de aire y por el alto 
costo del capital de inversión inicial. Por otra parte, la gasificación de carbón tanto 
en IGCC como en IGFC presenta el menor consumo de carbón con 1.827 y 1.832 
t/d., respectivamente, lo cual influye directamente en los costos de capital y los 
costos operacionales de la planta permitiendo reducir el costo exergoeconómico 
unitario del CO2 (223 COP/kg para IGFC) en comparación a OXY y CT. Para la 
planta CT se obtuvo el mayor costo del CO2 con 347 COP/kg, puesto que es la 
planta que presenta mayores irreversibilidades asociadas a su proceso, 
disminuyendo la capacidad de generación eléctrica neta que puede ser distribuida 
a la red. Por otra parte, la planta CT implica un mayor gasto energético debido al 
consumo de elementos auxiliares y al consumo energético en la unidad de 
captura y almacenamiento de CO2. El consumo de agua no tiene un efecto 
152 Evaluación de una planta de gasificación integrada a un ciclo de 
descarbonatación de caliza para la producción simultánea de CO2, energía 
eléctrica, energía térmica y otros productos de alto valor agregado 
 
significativo sobre el costo del CO2, sin embargo, las plantas CT y OXY presentan 
el mayor consumo de agua para enfriamiento con 20.377 y 19.208 m3/d, mientras 
que la planta IGFC presenta el menor consumo de agua para el proceso (1.598 
m3/d). 
 
 A partir de los parámetros estudiados en el modelo matemático de dos fases para 
la simulación de la gasificación de carbón como alternativa, se logró profundizar 
en el entendimiento del proceso de gasificación a alta presión como un conjunto 
complejo de reacciones heterogéneas y homogéneas, teniendo en cuenta la fase 
sólida del carbón y la fase gaseosa comprendida por dos tipos de fluidos como lo 
son las burbujas y la emulsión en el lecho fluidizado. Estos parámetros 
fluidodinámicos estudiados permitieron evaluar la gasificación de carbón como 
una alternativa tecnológica para la generación y captura de CO2 y otros productos 
de alto valor agregado, puesto que influyen directamente en variables de proceso 
de gran importancia como la temperatura y la composición molar del gas de 
síntesis producido. Además, La simulación de la gasificación de carbón permitió 
establecer las mejores condiciones en cuanto a consumo de vapor y O2 como 
agentes gasificantes (relación másica vapor/O2 equivalente a 1) y su efecto sobre 
el rendimiento energético y exergético global de la planta IGCC. 
 
 A partir del modelo de partícula propuesto para la simulación de la captura de 
CO2 mediante una tecnología no convencional como el “Calcium Looping”, se 
pudo describir el comportamiento de variables físicas importantes como el cambio 
de porosidad, área superficial, tamaño de grano y conversión global. Bajo la 
metodología propuesta, se plantea una solución basada en los momentos y 
teniendo en cuenta la no uniformidad del tamaño de los granos, tanto al inicio de 
la reacción como en el transcurso y fin de la misma, siendo esta una estrategia de 
solución que no se ha explorado aún en la literatura para este proceso en 
específico. Mediante la integración energética propuesta en la planta IGCC-CaL, 
se logró plantear una configuración de planta basada en un sistema gasificación 
integrado a un ciclo combinado de potencia e integrado a un proceso cíclico de 
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captura de CO2 con caliza, repotenciado a partir de las ventajas energéticas 
ofrecidas por el carbonatador en el “Calcium Looping”. Mediante la configuración 
IGCC-CaL, es posible obtener el menor costo exergoeconómico unitario, para su 
producción en grandes volúmenes con uso final en recobro mejorado de petróleo 
(EOR) con valor de 31 COP/kg, menor al obtenido en otras tecnologías de 
captura de CO2 convencionales de las plantas IGCC, IGFC, OXY y CT.  
5.2 Recomendaciones 
Para futuras investigaciones, se recomienda: 
 
 Analizar otras posibles configuraciones de planta, basadas en esquemas de 
poligeneración para la obtención de otros productos que permitan minimizar 
costos de generación de CO2 para EOR. 
 
 Realizar estudios de optimización que permitan minimizar recursos de entrada y 
que, además, permitan minimizar las irreversibilidades presentadas en cada una 
de las configuraciones de plantas. 
 
 Incluir en el modelo fenomenológico de partícula, parámetros que describan el 
traslape parcial de los granos, a partir del cambio del tamaño del grano entre cada 
una de las etapas de carbonatación y calcinación durante varios ciclos de 
operación. Esto permitiría mejorar la predicción de parámetros importantes como 
el desarrollo de porosidad, área superficial, conversión y tamaño de grano. 
 
 Incluir dentro del modelo de partícula los parámetros fluidodinámicos que 
describen su comportamiento tanto en el carbonatador como en el calcinador en 
lecho fluidizado. Así mismo, incluir el efecto del desgaste mecánico del material y 






A. Anexo: Condiciones 
termodinámicas de flujos 
Tabla A-1: Condiciones termodinámicas de los principales flujos en IGCC. 




   
Aire 50,8 101,325 298,15 
Salidas 
   
N2 40,1 101,325 298,15 
O2 10,7 2.026,5 600 
Gasificador 
Entradas 
   
Combustible 21,3 101,325 298,15 
O2 10,7 2.026,5 600 
H2O 14,9 2.026,5 600 
Salidas 
   
Cenizas 2,3 101,325 300 
Syngas 44,6 2.026,5 1.223,3 
Enfriamiento 
Gas producido 
   
Syngas 44,6 2.026,5 1.223,3 
NH3 4*10-9 2.026,5 1.223,3 
H2O 9*10-5 2.026,5 1.223,3 
Syngas frío 44,6 1.600 308,15 
Vapor generado 
   
Agua enfriamiento 14,9 101,325 298,15 
Vapor generado 14,9 2.026,5 600 
Lavado de syngas 
Entradas 
   
Syngas frío 44,6 1.600 308,15 
Salidas 
   
H2S 9*10-8 101,325 308,15 
Syngas lavado 44,6 1.500 393,15 
Quemador de 
turbina de gas 
Entradas 
   
Aire 223,2 1.519,9 675,8 
Syngas lavado 44,6 1.500 393,2 
Salidas 
   
Gas exhausto 267,8 200 764,5 
Condensador HRSG 
Entradas 
   
Gas exhausto 267,8 200 764,5 
Salidas 
   
Gas exhausto frío 243,2 150 308,15 
Agua condensada 24,7 101,325 298,15 
Torre de 
enfriamiento 
Aire 3.317,0 101,325 298,15 
Agua invertida 86,2 102,325 298,15 
Agua enfriamiento 3.711,8 103,325 298,15 
Absorción química 
Entradas 
   
Gas exhausto 243,2 110 308,15 
Salidas 
   
Gas tratado 179,7 105 308,15 
CO2 capturado 63,5 102 393,15 
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Tabla A-2: Condiciones termodinámicas de los principales flujos en IGFC. 
Subsistema Corriente Flujo másico (kg/s) P (kPa) T (K) 
Unidad 
separadora de aire 
Entradas 
   
Aire 247 101,325 298,15 
Salidas 
   
N2 194,9 101,325 298,15 
O2 51,8 101,325 298,15 
Gasificador 
Entradas 
   
Combustible 21,4 101,325 298,15 
O2 10,7 2.026,5 600 
H2O 15,0 2.026,5 600 
Salidas 
   
Cenizas 2,3 101,325 300 
Syngas 44,8 2.026,5 1.223,3 
Enfriamiento 
Gas producido 
   
Syngas 44,8 2.026,5 1.223,3 
NH3 9*10-5 2.026,5 1.223,3 
H2O 4*10-9 2.026,5 1.223,3 
Syngas frío 44,8 1.600 308,15 
Vapor generado 
   
Agua enfriamiento 15,0 101,325 298,15 
Vapor generado 15,0 2.026,5 600 
Lavado de syngas 
Entradas 
   
Syngas frío 44,8 1.600 308,15 
Salidas 
   
H2S 9*10-8 101,325 308,15 
Syngas lavado 44,8 1.500 393,15 
Reformado con 
vapor de metano 
Entradas 
   
Gas lavado 44,8 1.040 393,15 
Vapor 2*10-7 220 1.073,15 
Salidas 
   




   
Gas reformado 44,8 500 308,15 
Vapor 43,4 500 1073 
Salidas 
   
Gas "shifted" 88,2 110 370,4 
Absorción química 
Entradas 
   
Gas "shifted" 72,1 110 308,15 
Salidas 
   
Gas tratado 8,6 105 308,15 





   
Gas tratado 8,6 105 308,15 
O2 41,1 110 298,15 
Salidas 
   
Vapor de agua 46,2 229,6 1.173,15 
Otros gases 3,5 102 1.223,15 
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Aire 198,9 101,325 298,15 
Salidas 
   
N2 157,1 101,325 298,15 
O2 41,8 101,325 298,15 
Oxi-combustor 
Entradas 
   
Combustible 25,9 101,325 298,15 
O2 41,8 2.026,5 600 
Salidas 
   
Cenizas 2,8 101,325 300 





   
SO2 0,8 101,325 298,15 
CaCO3 1,2 101,325 298,15 
H2O 0,2 101,325 298,15 
O2 0,2 101,325 298,15 
Salidas 
   
CO2 0,5 101,325 298,15 
CaSO4 2 101,325 298,15 
H2O 0,2 101,325 298,15 
Torre de 
enfriamiento 
Aire 8.561,6 101,325 298,15 
Agua invertida 222,6 101,325 298,15 
Agua enfriamiento 9.580,7 101,325 298,15 
 




P (kPa) T (K) 
Combustor 
Entradas 
   
Combustible 29,0 101,325 298,15 
Aire 242,0 2.026,5 600 
Salidas 
   
Cenizas 3,1 101,325 300 





   
SO2 2,4 101,325 298,15 
CaCO3 3,7 101,325 298,15 
H2O 0,7 101,325 298,15 
O2 0,6 101,325 298,15 
Salidas 
   
CO2 1,6 101,325 298,15 
CaSO4 5 101,325 298,15 
H2O 0,7 101,325 298,15 
Torre de 
enfriamiento 
Aire 9.575,6 101,325 298,15 
Agua invertida 249,0 101,325 298,15 
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P (kPa) T (K) 
Unidad 
separadora de 
aire - IGCC 
Entradas 
   
Aire 46,1 101,325 298,15 
Salidas 
   
N2 36,4 101,325 298,15 
O2 9,7 101,325 298,15 
Gasificador 
Entradas 
   
Combustible 16,1 101,325 298,15 
O2 9,7 2.026,5 600 
H2O 9,7 2.026,5 600 
Salidas 
   
Cenizas 1,7 101,325 300 
Syngas 33,8 2.026,5 1.223,3 
Enfriamiento 
Gas producido 
   
Syngas 33,8 2.026,5 1.223,3 
NH3 3*10-9 2.026,5 1.223,3 
H2O 7*10-5 2.026,5 1.223,3 
Syngas frío 33,8 1.600 308,15 
Vapor generado 
   
Agua enfriamiento 9,7 101,325 298,15 




   
Syngas frío 33,8 1.600 308,15 
Salidas 
   
H2S 7*10-8 101,325 308,15 
Syngas lavado 33,8 1.500 393,15 
Quemador de 
turbina de gas 
Entradas 
   
Aire 168,9 1.519,9 675,8 
Syngas lavado 33,8 1.500 393,2 
Salidas 
   




   
Gas exhausto 202,6 200 764,5 
Salidas 
   
Gas exhausto frío 184,0 150 308,15 




Aire 2.509,4 101,325 298,15 
Agua invertida 65,2 102,325 298,15 
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P (kPa) T (K) 
Unidad 
separadora de 
aire - CaL 
Entradas 
   
Aire 89,1 101,325 298,15 
Salidas 
   
N2 70,4 101,325 298,15 
O2 18,7 101,325 298,15 
Calcinador 
Entradas 
   
Combustible 8,5 101,325 298,15 
Make-up 1,8 101,325 298,15 
CaCO3 106,9 101,325 873,15 
O2 18,5 101,325 600 
CaO sin convertir 4,5 101,325 873,15 
Salidas 
   
Gas con SO2 64,9 101,325 1.173,15 
CaO 64,4 101,325 1.173,15 
Purga 5,5 101,325 1.173,15 
Cenizas 0,9 101,325 300 
CaCO3 sin convertir 4,3 101,325 1.173,15 
Carbonatador 
Entradas 
   
Flue gas 184,0 101,325 873,15 
CaO 64,4 101,325 873,15 
CaCO3 sin convertir 4,3 101,325 873,15 
Salidas 
   
Flue gas depletado en CO2 136,9 101,325 873,15 
CaCO3 106,9 101,325 873,15 
CaCO3 sin convertir 4,3 101,325 873,15 
CaO sin convertir 4,5 101,325 873,15 
Sulfatación 
Entradas 
   
SO2 0,8 101,325 873,15 
CaCO3 1,2 101,325 873,15 
H2O 0,2 101,325 298,15 
O2 0,2 101,325 600 
Salidas 
   
CO2 0,5 101,325 1.173,15 
CaSO4 1,7 101,325 1.173,15 




Aire 2.953,7 101,325 298,15 
Agua invertida 76,8 102,325 298,15 
Agua enfriamiento 3.305,3 103,325 298,15 
 








Ítem Unidad Valor 
Entrada de aire   
P kPa 101,325 
T (bulbo seco) K 298 
T (bulbo húmedo) K 288,15 
𝝎 kg/kg-Aire 0,01 
Volumen específico m3/kg-Aire 1 
𝒉 kJ/kg-Aire 42 
𝝓 % 33 
Salida de aire   
P kPa 101,325 
T (bulbo seco) K 308 
T (bulbo húmedo) K 306,15 
𝝎 kg/kg-Aire 0,03 
𝒉 kJ/kg-Aire 115 
𝝓 % 90 
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Ítem Unidad Valor 
Pérdidas óhmicas   
𝒊 A/cm2 0,250 
ASR Ω*cm2 0,2605 





𝜶𝒛  2 
𝒊𝒐
𝟎 A/cm2 0,007808 
Pérdidas V 0,000177 
 
 
B. Anexo: Código en Python para la 
simulación de la cámara de 
combustión en la turbina de gas 
El reactor se modela como una mezcla gaseosa (syngas+aire) para su combustión en 
estado estacionario. En el código se determina el efecto del tiempo de residencia sobre el 
desarrollo de la reacción de combustión y el calor liberado por la reacción. Se demuestra 
el uso de un "MassFlowController" en el que la función de velocidad de flujo másico 
depende de otras variables distintas al tiempo. También se muestra el uso de un 
"PressureController" para crear una presión constante en el reactor con un volumen fijo. 
A continuación, el código: 
 
import numpy as np 
import matplotlib.pyplot as plt 
import cantera as ct 
 
# Se usa el mecanismo de reacción GRI-Mech 3.0 
gas = ct.Solution('gri30.xml') 
 
# Se crea un reservorio para la entrada, fijando una relación syngas/aire 
# Dosado 
equiv_ratio = 0.5 #Dosado relativo pobre 
gas.TP = 308, 2026.5 
 
gas.set_equivalence_ratio(equiv_ratio, 'CO:0.59, H2:0.41', 'O2:1.0, N2:3.76') 
 
inlet = ct.Reservoir(gas) 
 
#Se crea el quemador, y se llena inicialmente de una mezcla en el equilibrio de las 
especies a la entrada. Este estado corresponde al estado que el reactor alcanza en un 
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tiempo de residencia infinito, y por lo tanto provee una buena condición inicial desde la 
cual se alcanza el estado estacionario en mezcla, una vez esta reaccione. 
 
gas.equilibrate('HP') 
combustor = ct.IdealGasReactor(gas) 
combustor.volume = 192.1994 
 
#Se crea un reservorio para el gas de exhausto 
exhaust = ct.Reservoir(gas) 
 
#Se crea una función de flujo másico para mantener constante el tiempo de residencia en 
el reactor (residence_time = mass / mass_flow_rate). La función para el flujo másico 
puede acceder a variables definidas en los datos de llamada, incluyendo las propiedades 
de estado del objeto 'Reactor' (quemador). 
 
def mdot(t): 
    return combustor.mass / residence_time 
 
inlet_mfc = ct.MassFlowController(inlet, combustor, mdot=mdot) 
 
# Un "PressureController" tiene un flujo másico de base denominado "master”. 
Incluyendo el flujo másico a la entrada, la presión se mantiene constante sin necesidad 
de usar un valor alto para 'K', el cual puede generar incertidumbre en la solución. 
 
outlet_mfc = ct.PressureController(combustor, exhaust, master=inlet_mfc, K=0.01) 
 
#La simulación solamente contiene 1 reactor. 
sim = ct.ReactorNet([combustor]) 
 
#Se corre un ciclo con tiempos de residencia decrecientes, hasta que el reactor se 
apague, guardando los estados después de cada iteración. 
 
states = ct.SolutionArray(gas, extra=['tres']) 
 
residence_time = 1  # tiempo de residencia inicial. 
while combustor.T > 500: 
    sim.set_initial_time(0.0)  # reinicia el integrador. 
    sim.advance_to_steady_state() 
    print('tres = {:.2e}; T = {:.1f}'.format(residence_time, combustor.T)) 
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    states.append(combustor.thermo.state, tres=residence_time) 
    residence_time *= 0.9  # decrece el tiempo de residencia para cada iteración. 
 
# Calor liberado [W/m^3]. 
Q = - np.sum(states.net_production_rates * states.partial_molar_enthalpies, axis=1) 
 
# Ploteo de resultados. 
f, ax1 = plt.subplots(1,1) 
ax1.plot(states.tres, Q, '.-', color='C0',) 
ax2 = ax1.twinx() 
ax2.plot(states.tres[:-1], states.T[:-1], '.-', color='C3') 
ax1.set_xlabel('Tiempo de residencia [s]') 
ax1.set_ylabel('Calor liberado [W/m$^3$]', color='C0') 




#Mostrar calor liberado [W]. 









C. Anexo: Costos de capital inicial 
para las plantas evaluadas 
Tabla C-1: Costos de capital de la planta IGCC. 
Planta: IGCC Costos directos de capital (COP) *1000 
Costos indirectos 

















puesta en marcha 
Costo a 2018 
(COP) 
Preparación carbón 40.583.961 13.392.707 21.590.667 75.567.336 
ASU 54.351.000 17.935.830 28.914.732 101.201.562 
Zona gasificación 666.186.539 219.841.558 354.411.239 1.240.439.336 
Control de partículas 13.323.731 4.396.831 7.088.225 24.808.787 
Sistema de limpieza gas 49.876.122 16.459.120 26.534.097 92.869.340 
Turbina gas 155.506.870 51.317.267 82.729.655 289.553.792 
Turbina vapor 323.965.339 106.908.562 172.349.560 603.223.461 
HRSG y accesorios 36.627.051 12.086.927 19.485.591 68.199.569 
Torre enfriamiento 121.359.159 40.048.522 64.563.073 225.970.754 
Captura CO2-MEA 105.767.851 34.903.391 56.268.497 196.939.738 
Compresión CO2 55.225.194 18.224.314 29.379.803 102.829.311 
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Tabla C-2: Costos de capital de la planta IGFC. 
Planta: IGFC Costos directos de capital (COP) *1000 
Costos indirectos 















puesta en marcha 
Costo a 2018 
(COP) 
Preparación carbón 30.767.939 10.153.420 16.368.544 57.289.903 
ASU 54.351.000 17.935.830 28.914.732 101.201.562 
Zona gasificación 667.915.103 220.411.984 355.330.835 1.243.657.922 
Control de partículas 13.358.302 4.408.240 7.106.617 24.873.158 
Sistema de limpieza gas 49.941.880 16.480.820 26.569.080 92.991.780 
WGS 305.053 100.667 162.288 568.009 
RVM 123.054.522 40.607.992 65.465.006 229.127.519 
SOFC 497.223.876 164.083.879 264.523.102 925.830.857 
Captura CO2-MEA 62.988.596 20.786.237 33.509.933 117.284.766 
Compresión CO2 41.867.904 13.816.408 22.273.725 77.958.038 
Total 1.541.774.175 508.785.478 820.223.861 2.870.783.515 
 
Tabla C-3: Costos de capital de la planta OXY. 
Planta: OXY Costos directos de capital (COP) *1000 
Costos indirectos 










eléctricas, prep. del 





puesta en marcha 




49.363.501 16.289.955 26.261.383 91.914.839 
ASU 
131.760.000 43.480.800 70.096.320 245.337.120 
Zona caldera 
954.577.147 315.010.458 507.835.042 1.777.422.648 
Control de 
partículas 
37.385.842 12.337.328 19.889.268 69.612.437 
FGD OXY 
73.101.068 24.123.353 38.889.768 136.114.189 
Turbina vapor 
768.974.777 253.761.676 409.094.581 1.431.831.035 
Torre 
enfriamiento 
288.062.089 95.060.489 153.249.031 536.371.609 
Compresión 
CO2 
69.500.418 22.935.138 36.974.222 129.409.779 
Total 
2.372.724.842 782.999.198 1.262.289.616 4.418.013.656 
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Tabla C-4: Costo de capital de la planta CT. 
Planta: CT Costos directos de capital (COP) *1000 
Costos indirectos 

















puesta en marcha 




55.210.070 18.219.323 29.371.757 102.801.150 
Zona caldera 1.067.636.406 352.320.014 567.982.568 1.987.938.987 
Control de 
partículas 
41.813.787 13.798.550 22.244.935 77.857.272 
FGD CT 134.813.889 44.488.584 71.720.989 251.023.462 
Turbina vapor 860.051.458 283.816.981 457.547.376 1.601.415.815 
Torre 
enfriamiento 
322.179.903 106.319.368 171.399.709 599.898.980 
Captura CO2-
MEA 
101.929.547 33.636.750 54.226.519 189.792.816 
Compresión 
CO2 
69.805.200 23.035.716 37.136.367 129.977.283 
Total 2.653.440.260 875.635.286 1.411.630.218 4.940.705.765 
 
Tabla C-5: Parámetros de la Ecuación (4.42) para estimación del costo de capital de CaL 
mediante el método de funciones exponenciales 
Ítem Unidades Valor 
𝑪𝟎 COP $ 300.117.154.800 
𝜹 - 0,85 





𝑺𝑭𝑸 - 0,9 
𝑺𝑭𝑽 - 0,67 





𝑪𝑪𝒂𝑳 (𝟐𝟎𝟏𝟒) COP $ 198.886.884.725 
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Tabla C-6: Costo de capital de la planta IGCC-CaL. 
Planta: IGCC-
CaL 
Costos directos de capital (COP) *1000 
Costos indirectos 

















puesta en marcha 




41.814.621 13.798.825 22.245.378 77.858.823 
ASU-IGCC 35.532.000 11.725.560 18.903.024 66.160.584 
ASU-CaL 50.636.464 16.710.033 26.938.599 94.285.097 
Zona 
gasificación 
749.135.359 247.214.669 398.540.011 1.394.890.039 
Control de 
partículas 
14.982.707 4.944.293 7.970.800 27.897.801 
Sistema de 
limpieza gas 
43.183.345 14.250.504 22.973.540 80.407.389 
Turbina gas 95.538.297 31.527.638 50.826.374 177.892.309 
Turbina vapor-
IGCC 
241.150.932 79.579.808 128.292.296 449.023.036 
Turbina vapor-
CaL 
167.113.365 55.147.411 88.904.310 311.165.086 
HRSG y 
accesorios 








64.614.700 21.322.851 34.375.021 120.312.572 
CaL 208.208.089 68.708.669 110.766.703 387.683.462 
Compresión 
CO2 
55.225.194 18.224.314 29.379.803 102.829.311 





D. Anexo: Integración energética en 
Calcium Looping 
Tabla D-1: Intercambiadores de calor en CaL y sus condiciones termodinámicas. 
Intercambiador 
de calor 
Ítem Unidad Valor 
Q1 
Flujo másico flue gas kg/s 184,0 
𝐶𝑝̅̅̅̅  (flue gas) kJ/kg-K 1,0 
𝑇 entrada K 308,2 
𝑇 salida  K 873,2 
?̇?(recibido) kW 102.588,5 
Q2 
Energía entregada   
 
Flujo másico CaO  kg/s 64,4 
𝐶𝑝̅̅̅̅  (CaO)  kJ/kg-K 54,7 
𝑇 entrada K 1.173,2 
𝑇 salida  K 873,2 
Fracción de energía entregada por sólidos  - 0,09 
Total kW 95.076,0 
Energía recibida   
 
Flujo másico de vapor  kg/s 106,6 
ℎ entrada kJ/kg 1.848,0 
ℎ salida  kJ/kg 2.739,6 
Total kW 95.076,0 
Q3 
Energía entregada   
 
Flue gas depletado en CO2 kg/s 136,9 
𝐶𝑝̅̅̅̅  (CO2)  kJ/kg-K 1,1 
𝑇 entrada  K 873,2 
𝑇 salida  K 759,2 
Total kW 17.914,5 
Energía recibida   
 
ℎ entrada  kJ/kg 3.205,0 
ℎ salida  kJ/kg 3.373,0 
Flujo másico de vapor  kg/s 106,6 
Total kW 17.914,5 
Q4 
Energía entregada   
 
Flue gas depletado en CO2  kg/s 136,9 
𝐶𝑝̅̅̅̅  (CO2)  kJ/kg-K 1,1 
𝑇 entrada  K 816,2 
𝑇 salida  K 398,2 
Total kW 61.247,4 
Energía recibida   
 
ℎ entrada kJ/kg 1.233,8 
ℎ salida  kJ/kg 1.808,2 
Flujo másico de vapor kg/s 106,6 
Total kW 61.247,4 
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Tabla D-1: (Continuación) 
Intercambiador 
de calor 
Ítem Unidad Valor 
Q5 
Energía entregada   
 
Corriente concentrada en CO2  kg/s 64,7 
𝐶𝑝̅̅̅̅  (CO2)  kJ/kg-K 1,3 
𝑇 entrada  K 1.173,2 
𝑇 salida  K 602,9 
Total kW 47.804,1 
Energía recibida   
 
ℎ entrada kJ/kg 3.045,3 
ℎ salida  kJ/kg 3.493,6 
Flujo másico de vapor  kg/s 106,6 
Total kW 47.804,1 
Q6 
Energía entregada   
 
Corriente concentrada en CO2  kg/s 64,7 
𝐶𝑝̅̅̅̅  (CO2) kJ/kg-K 1,3 
𝑇 entrada K 602,9 
𝑇 salida K 321,2 
Total kW 23.618,5 
Energía recibida   
 
ℎ entrada  kJ/kg 1.012,3 
ℎ salida  kJ/kg 1.233,8 
Flujo másico de vapor  kg/s 106,6 
Total kW 23.618,5 
Q7 
Energía entregada   
 
Corriente concentrada en CO2  kg/s 64,7 
𝐶𝑝̅̅̅̅  (CO2)  kJ/kg-K 1,3 
𝑇 entrada K 321,2 
𝑇 salida  K 308,2 
Energía aportada por CO2 kW 1.090,3 
Flujo másico de H2O condensada  kg/s 0,1 
∆𝐻𝑐𝑜𝑛𝑑 kJ/kg 2.222,0 
Energía aportada por vapor kW 202,0 
Fracción de energía entregada por sólidos kW 56.016,4 
Total energía entregada  kW 57.308,7 
Energía recibida   
 
ℎ entrada  kJ/kg 140,1 
ℎ salida  kJ/kg 894,4 
Flujo másico de vapor  kg/s 76,0 
Total kW 57.309,2 
Q8 
Flujo másico agua enfriamiento  kg/s 3305,3 
Agua enfriamiento entrada   
 
𝑇 K 298,2 
𝑃  kPa 101,3 
ℎ kJ/kg 104,8 
𝐶𝑝̅̅̅̅  (H2O) kJ/kg-K 4,18 
Agua enfriamiento salida   
 
𝑇 K 313,15 
ℎ kJ/kg 167,6 










A: Preparación de carbón. B: Gasificador. 
C: Unidad separadora de aire en IGCC. D: Unidad de lavado y remoción de ácidos. 
E: Ciclo Brayton – turbina de gas. F: Caldera de recuperación de calor – HRSG. 
G: Ciclo Rankine regenerativo en IGCC. H: Torre de enfriamiento en IGCC. 
I: Calcium Looping con integración energética y ciclo 
secundario de vapor. 




Figura D-1: Planta de gasificación de carbón integrada a un ciclo combinado de potencia 
y a un proceso de captura de CO2 pos-combustión basado en Calcium Looping con ciclo 
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